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Povzetek 
Razumevanje dejavnikov, ki vplivajo na hidrodinamsko okolje v mešalnih posodah, je izrednega 
pomena v farmacevtski industriji. Mešanje, raztapljanje in kristalizacija so nekateri procesi, ki 
so pogojeni z okoljem v mešalnih posodah. Poznavanje okolja nam omogoča optimizacijo 
procesov in skladanje s smernicami v farmacevtski industriji, ki skrbijo za zdravila z načrtovano 
kakovostjo. Računska dinamika tekočin nam omogoča optimizacijo omenjenih procesov z 
zmanjšano količino eksperimentalnih naporov in boljšim poznavanjem lastnosti toka. 
Podrobnejše poznavanje toka nam poleg optimizacije procesov omogoča olajšano povečevanje 
ali pomanjševanje procesa. V magistrski nalogi smo ovrednotili tok v farmacevtski mešalni 
posodi. Tok smo vrednotili s primerjavo med modelom, pripravljenim s pomočjo računske 
dinamike tekočin, in eksperimentalnimi podatki. Hidrodinamske pogoje smo eksperimentalno 
ovrednotili s testom sledljivca z metodo merjenja prevodnosti, medtem ko smo proces 
raztapljanja spremljali s pomočjo infrardeče spektroskopije. Za primerjavo smo uporabili 
simulacijo računske dinamike tekočin, natančneje model k-ε, ki ga pogosto uporabljajo v 
industriji in se je v preteklosti izkazal kot zelo ekonomičen z zadovoljivimi rezultati. Glede na 
izračunane parametre tokovnega profila v mešalni posodi smo izdelali napovedni model za 
oceno časa raztapljanja modelne snovi. Model smo vrednotili za različne konfiguracije mešalne 
posode ter različne hitrosti mešanja. Test sledljivca je pokazal, da lahko v večini primerov čas 
pomešanja določimo s simulacijo. Vidnejše razlike smo zaznali pri počasnejših hitrostih 
mešanja in večjih polnitvah mešalne posode. Bolj podroben opis hidrodinamskih pogojev je z 
uporabljenim modelom in izbranimi eksperimentalnimi tehnikami omejen. Napovedni model za 
proces raztapljanja se je dobro izkazal za izbrano kombinacijo modelne snovi in konfiguracijo 
mešalne posode. Napovedni model je za industrijsko uporabnost potrebno preveriti še na 
industrijski oz. polindustrijski skali, njegovo splošnejšo uporabnost pa še z drugimi modelnimi 
snovmi. 
 
Ključne besede: računska dinamika tekočin, mešanje, raztapljanje 
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Abstract 
Understanding the effects that homogenization parameters, liquid-solid properties and 
equipment have on the hydrodynamic environment in mixing vessels is of paramount 
importance in pharmaceutical industry. Mixing, dissolution, and crystallization are some of the 
processes that are affected by the hydrodynamic environment in the mixing vessels. 
Understanding the environment enables process optimization and is essential to comply with 
pharmaceutical industry guidelines. Computational fluid dynamics allows for optimization of 
these processes with a reduced amount of experimental effort and offers a better insight into the 
properties of the flow. In addition to process optimization, a more detailed knowledge of the 
flow facilitates scale-up and scale-down processes. In the following thesis, we evaluated the 
flow in a pharmaceutical mixing vessel. The flow was evaluated by comparing a computational 
fluid dynamics simulation with real experimental data. We used the k-epsilon model, which in 
the past has proven to be very economical and provides satisfactory results for most of the flows 
used in pharmaceutical manufacturing. Based on the simulated parameters of the hydrodynamic 
profiles in the mixing vessel, we made a predictive model for estimating the dissolution time of 
the model substance. The model was evaluated for different mixing vessel configurations and 
different mixing speeds. The tracer test showed that in most cases the mixing time can be 
determined to a sufficient extent by simulation results. Noticeable differences were observed at 
slower mixing speeds and greater filling volume of the mixing vessel. A more detailed 
description of the hydrodynamic conditions is limited by the model used and the experimental 
techniques chosen. The predictive model for the dissolution process proved to be good for the 
selected combination of model material and the mixing vessel configuration. For industrial 
applicability, the prediction model must be checked on the industrial or semi-industrial scale 
and its general applicability should be checked with other substances that have different 
dissolution kinetics.  
Key words: computational fluid dynamics, homogenization, dissolution 
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Seznam kratic: 
RDT – računska dinamika tekočin 
NNS – neposredna numerična simulacija 
SVV – simulacija velikih vrtincev 
RPNS – Reynoldsovo povprečene Navier–Stokesove enačbe 
DM – drsljiva mreža 
PRO – premikajoči referenčni okvir 
SNK – sistem načrtovane kakovosti 
NE – načrtovanje eksperimentov 
ICH – Mednarodna konferenca o harmonizaciji (ang. International Conference on 
Harmonization) 
FTIR – infrardeča spektroskopija s Fourierjevo transformacijo 
RPO – računalniško podprto oblikovanje 
 
Seznam okrajšav* 
n - množina 
C, C1, C2… - koeficienti enačbe 
?̅? – povprečna vrednost spremenljivke x 
𝑥′ − razlika med ?̅? in trenutno vrednostjo spremenljivke x 
𝑥𝑥, 𝑥𝑦, 𝑥𝑧 – vrednost spremenljivke x v smeri x, y in z 
𝐿𝑥 − premer predmeta x 
𝑥𝑖 − vrednost spremenljivke x za razred i 
𝜆 – karakteristična dimenzija najmanjših vrtincev 
iv 
 
𝜇 − viskoznost 
𝜂𝑣𝑟𝑡𝑖𝑛𝑐𝑒𝑣 − viskoznost vrtincev 
𝜏′𝑥𝑦̅̅ ̅̅ ̅ − Reynoldsova napetost 
𝜐 – kinematična viskoznost 
𝜌 − gostota 
𝑢 −  hitrost 
𝑢𝑟 − relativna hitrost med tekočino in delcem 
𝜀𝑙 – hitrost lokalne disipacije energije 
𝑆 − površina 
𝑐 − koncentracija 
𝑅𝑒 – Reynoldsovo število 
𝑁 − hitrost mešanja 
𝜂𝑣𝑟𝑡𝑖𝑛𝑐𝑒𝑣 – viskoznost vrtincev 
𝑆𝑐 – Schmitovo število 
𝑅𝑒𝑑 – Reynoldsovo število za delce 
vrt./min – obrati na minuto  
k – turbulentna kinetična energija [m2 s-2] 
Dx – difuzivnost spremenljivke x 
P – produkcija turbulentne kinetične energije 
ε – hitrost disipacije turbulentne kinetične energije 
𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖 − koeficient prenosa snovi 
𝑘𝑟𝑎𝑧𝑡𝑎𝑝𝑙𝑗𝑎𝑛𝑗𝑒 − konstanta raztapljanja 
v 
 
*Spremenljivka x je lahko v besedilu nadomeščena s katerokoli drugo spremenljivko, pomen 
ostane enak. 
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posodah, UL FFA 2020 
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1. Uvod 
Leta 1822 je Navier ločil med linearnimi in nelinearnimi tokovi, desetletje zatem je Saint-
Venant ločil med običajnimi in nemirnimi tokovi (1). To je sprožilo veliko zanimanje za 
preučevanje prehodnega območja med tokovnima režimoma in za metodologijo opisa tega 
spremenljivega, nemirnega režima. Opis je podal Osborne Reynolds v obliki Reynoldsovega 
števila (2,3). Prvi, ki je uporabil besedo turbulenca, s katerim ta tokovni režim opisujemo še 
danes, je bil William Thompson, bolje poznan kot lord Kelvin (1,4). Turbulenca je lastnost 
velike večine tokov, ki jih srečamo v inženirski uporabi. Turbulenca je ključna za efektivno 
mešanje, masni transport in prenos toplote v tekočinah. Doseganje ustrezne turbulence je zato v 
mešalnih posodah pogosto ključen proces. Kljub pogostosti uporabe turbulentnih tokov je samo 
razumevanje pojava še vedno omejeno. Enačbe, ki opisujejo tok tekočin, imenujemo Navier–
Stokesove enačbe. 
1.1.  Mešanje 
Mešanje je zelo pomembna operacija v kemijski, farmacevtski in sorodnih industrijah. Mešanje 
je fizikalna operacija, ki zmanjša nehomogenost v tekočini z eliminacijo gradientov 
koncentracije, temperature in preostalih lastnosti sistema (5). Proces mešanja je kombinacija 
treh fizikalnih procesov: a) distribucije, b) disperzije in c) difuzije. Distribucija je proces, kjer 
prihaja do kroženja toka na velikostnem redu mešalne posode. V velikih posodah je 
cirkulacijska pot in cirkulacijski čas dolg, kar pogosto omejuje učinkovito mešanje. Disperzija 
je proces razbijanja toka na postopoma manjše vrtince. Proces na najmanjšem velikostnem 
razredu mešanja se imenuje difuzija, ki je v splošnem počasen pojav. Kljub temu difuzija zaradi 
kratkih razdalj, na katerih poteka pri procesu aktivnega mešanja, poteče dokaj hitro (5).  
1.1.1. Uporaba mešalnih posod 
Določanje hidrodinamike v mešalnem reaktorju je kompleksen proces. Turbulentne strukture se 
spreminjajo v prostoru in času. Odvisne so od različnih dejavnikov, kot so (6): vrsta mešala, 
vnos moči, razmerje med premerom mešala in mešalne posode, lokacija mešala, fizikalne 
lastnosti trdne faze in tekočine ter oblike delcev trdne faze. 
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Intenziteta turbulence je najvišja v območju mešala in se znižuje z oddaljevanjem od mešala.  
Intenziteta turbulence, merjena na enaki lokaciji, je za različna mešala različna. Hidrodinamsko 
okolje v mešalni posodi je odvisno od:  i) geometrije mešalnega sistema, ii) fizikalnih lastnosti 
komponent in iii) potencialnih interakcij med komponentami. Ključne geometrijske značilnosti 
so oblika in velikost posode, oblika mešala in pregrad, njihovo število in lokacija v mešalni 
posodi. Hitrost mešanja, premer in oblika mešalne posode in mešala, število in postavitev 
pregrad in lastnosti tekočine so parametri, ki vplivajo na čas pomešanja (7). S povečevanjem 
viskoznosti tekočine postaja proces mešanja težavnejši, saj viskoznost nasprotuje toku tekočine 
(8). Opis mešanja lahko razdelimo v pet kategorij: (a) semi-empirične korelacije iz 
eksperimentalnih podatkov, (b) modeli, osnovani na glavnem toku, ki temeljijo na predpostavki, 
da je proces kontroliran s konvekcijo, (c) modeli, osnovani na disperziji, (d) modeli, ki mešalno 
posodo razdelijo na medsebojno povezane predele, in (e) uporabo računske dinamike tekočin 
(7,9,10). Modeli temeljijo na treh že omenjenih procesih mešanja (6). 
V preteklosti je bilo načrtovanje oblike mešalnih reaktorjev omejeno le na empirične korelacije, 
saj je bila bolj natančna analiza toka z računsko dinamiko tekočin omejena zaradi omejitev 
računalniške moči in spomina (11). Z napredkom računske dinamike tekočin (RDT) v zadnjih 
20 letih pa tehnologija vstopa tudi v industrijo z željo po krajših razvojnih ciklih in hitrejšem 
prihodu produkta na trg, optimizacijo obstoječih procesov za izboljšanje energijske 
učinkovitosti in učinkovitim razvojem novih produktov (12).  
Mešalni reaktorji z enim ali več mešali, ki so v uporabi za generiranje želenih tokovnih profilov 
in mešanja, so eni izmed največkrat uporabljenih reaktorjev v kemijski, farmacevtski in 
sorodnih industrijah. Mešalni reaktorji nudijo visoko fleksibilnost in kontrolo različnih 
transportnih procesov. Največja ovira je nepoznavanje kvantitativnega vpliva in posledic 
spremenljivk na sam proces. Empirične zveze pogosto niso zaupanja vredne v celotnem 
območju delovanja procesa. Trenutno razumevanje raztapljanja in mešanja zavzema več 
različnih aspektov. Omejitev je slabša karakterizacija industrijske opreme v primerjavi z 
laboratorijsko opremo, kar pogosto oteži ocenitev vpliva, npr. nekonvencionalne geometrije na 
korelacije (13,14). Mešalni reaktorji pogosto uporabljajo pregrade z namenom povečanja 
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hitrosti mešanja, sploh v prehodnem režimu med laminarnim in turbulentnim tokom. Kljub temu 
v farmacevtski industriji uporaba pregrad ni vedno dobrodošla (15). V primeru uporabe pregrad 
se lahko tvorijo mrtve cone, ker prihaja do počasnega mešanja, poleg tega je v določenih 
primerih potrebno odmerjanje prahov (npr. liofilizirani proteini) v lijak, ki se v večji meri tvori 
le brez uporabe pregrad (16). Pogosta je uporaba fermentorjev, kjer so zaradi občutljivosti celic 
zelo pomembne strižne sile. Želimo namreč zmanjšati hidrodinamski in mehanski stres, ki 
deluje  na celice. Za zmanjšanje stresa uporabljamo tudi mešala z nižjimi števili moči (17). V 
zadnjem času pridobiva na uporabi mešalo v obliki slonovega ušesa, ki  napram preostalim 
mešalom ustvari nižje strižne sile (18). 
1.1.1.1. Spremljanje mešanja 
Kljub temu, da je čas pomešanja pogosto uporabljen koncept v procesni industriji, zanj ne 
obstaja splošno dogovorjena definicija. Poleg oblike reaktorja in procesnih pogojev je čas 
pomešanja odvisen tudi od lokacije merjenja, števila in velikosti sond in definicije pomešanja. 
Za merjenje časa pomešanja lahko uporabimo več sond, s katerimi lahko bolje ocenimo čas 
pomešanja, kljub temu pa nam to ne omogoča popolnoma podrobnega opisa procesa mešanja 
(19). Največkrat uporabimo vrednost 𝑡95%, ki ponazarja čas, ko doseže koncentracija 
raziskovanega topljenca 95 % koncentracije v stacionarnem stanju.  Pojavljajo pa se tudi stopnje 
pomešanja do 99,9 % (20,21). Mešanje je velikega pomena v industriji, saj lahko z optimizacijo 
skrajšamo čas procesa, še pomembneje pa vplivamo na kakovost produkta.  Poznavanje časa 
pomešanja je pomembno za raziskovanje mešalnih sistemov. Mešalni čas je en izmed ključnih 
za oceno učinkovitosti mešalnih sistemov, kjer do pomešanja prihaja z uporabo mehanskega 
mešanja in posledično z vplivom tudi na cenovno učinkovitost. Za merjenje lokalnih 
spremenljivk pogosto uporabljamo sonde za merjenje prevodnosti ali temperature. Spremljanje 
globalnega časa pomešanja z omenjenimi metodami je nemogoče, saj nam sonde podajo le 
lokalni čas pomešanja, ki je odvisen od postavitve sonde. Ta čas ni enak globalnemu pomešanju 
celotnega mešalnega reaktorja (20). Sonde nam ne nudijo nobenih informacij o globalnih 
spremenljivkah, kljub temu pa so priljubljene zaradi njihove lažje in cenejše uporabe (22). 
Razbarvanje joda in natrijevega tiosulfata v vodi, merjenje prevodnosti s sondami za 
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prevodnost, ploskovna lasersko inducirana fluorescenca in reakcije nevtralizacije kislin in baz 
so nekatere izmed metod, ki jih uporabljamo za spremljanje mešanja (7). Z razvojem metod je 
možno v določeni meri opazovati tudi globalne značilnosti toka, vendar so metode bolj 
zapletene za uporabo. Električna upornostna tomografija (23) in laserska Dopplerjeva 
velocimetrija (24) so sofisticirane metode, ki nam omogočajo vpogled v karakteristike mešanja 
v mešalnih reaktorjih, kljub temu pa ne ponudijo vseh kritičnih parametrov toka, kot so lokalna 
in časovna heterogenost turbulence, razporeditev strižnih in normalnih napetosti (22). Pogosto 
se razlogi za omejitve hitrosti procesov pojavljajo lokalno na manjših velikostnih razredih 
(25,26). Uporaba zgoraj omenjenih eksperimentalnih tehnik pogosto ni primerna zaradi sistema, 
ki ne dopušča uporabe optičnih metod. Kljub temu da sofisticirane eksperimentalne metode 
nudijo splošen opis karakteristik mešanja v bioreaktorjih, je opis kritičnih lastnosti toka, kot so 
lokalna in časovna heterogenost turbulence, razporeditev strižnih in normalnih sil in 
hidrodinamske sile, ki delujejo na celice, težek (17). Zaradi zgoraj omenjenih pomanjkljivosti 
in časovne ter stroškovne potratnosti se povečuje uporaba simulacij (17). 
1.2. Raztapljanje 
Hitrost raztapljanja in mešanje tekočine sta povezana pojava, saj koncentracija topljenca v 
tekoči fazi vpliva na prenos snovi s trdne v tekočo fazo. Vpliv mešanja ima na hitrost procesa 
raztapljanja različen vpliv glede na sistem, ki ga opazujemo. Trenutno razumevanje raztapljanja 
in mešanja zavzema več različnih aspektov. Za preučevanje mešanja so opravili več različnih 
raziskav, tako eksperimentalnih kot tudi numeričnih (27). 
Za ustrezno izdelavo modela raztapljanja potrebujemo parametre, kot so prenos toplote in snovi, 
kinetične parametre in parametre mešanja. Celokupna hitrost procesa je lahko odvisna od 
kinetike ali transporta snovi. Za optimizacijo procesa je zato potrebno poznavanje transportnih 
lastnosti. Dvofazni sistemi trdno-tekoče v mešalnem reaktorju so izrednega pomena, pa kljub 
temu ne obstaja poenoten opis zanje. Uporaba teh sistemov je v industriji razširjena zaradi 
njihove zanesljivosti in fleksibilnosti. Glavni razlog za uporabo mehanskega mešanja v teh 
sistemih je, da izpostavimo celotno zunanjo površino trdne faze tekočini. Koeficient prenosa 
snovi v dvofaznih sistemih je odvisen od deleža suspendiranih delcev, ki je sam odvisen od 
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lastnosti turbulence v reaktorju (28). Pomembni parametri so tudi gostota tekočine in trdnih 
delcev, reološke lastnosti tekočine, tlak in temperatura. Procesa mešanja in raztapljanja so 
preučevali že v večjem številu raziskav, vendar zaradi zapletenosti procesov – interakcije med 
trdnimi delci in tekočino v različnih tokovnih režimih – teh še vedno ne razumemo popolnoma 
(29). Težko je napovedati hitrost prenosa snovi med trdno in tekočo fazo (30). Prenos snovi iz 
trdnih delcev v neposredno okolico trdnih delcev narekuje hitrost raztapljanja. Kinetika 
raztapljanja opisuje hitrost, s katero se raztapljajo trdni delci, obdani s topilom. Intrinzična 
hitrost raztapljanja je odvisna od lastnosti delcev in topila. Transport snovi je odvisen od 
lastnosti toka, ki definirajo debelino mejnega sloja okoli trdnih delcev. Brez mešanja poteka 
prenos topljenca v okolico delcev le z difuzijo. Na začetku, ko topljenec še ni raztopljen v topilu, 
je hitrost raztapljanja večja in se postopoma zmanjšuje, ko se koncentracija topljenca v raztopini 
približuje ravnotežni koncentraciji. Proces opisuje Noyes-Whitneyeva enačba (enačba 1) (31): 
𝑑𝑛𝑘𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖
𝑑𝑡
=  −𝑘𝑟𝑎𝑧𝑡𝑎𝑝𝑙𝑗𝑎𝑛𝑗𝑒𝑆(𝑐𝑟𝑎𝑣𝑛𝑜𝑡𝑒ž𝑛𝑎 −  𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 1)  
Raztapljanje lahko pospešimo z agitacijo, kjer povečamo prenos topljenca iz okolice delcev v 
preostalo tekočino. Ključen parameter, ki definira ta proces, je koeficient prenosa snovi, ki je 
definiran kot hitrost prenosa mase na enoto časa na enoto površine na enoto koncentracijske 
razlike med prosto tekočino in površino delcev (enačba 2) (6,30): 
𝑑𝑛𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖
𝑑𝑡
= 𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖𝑆(𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎 − 𝑐𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑖𝑛𝑎) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 2)  
Eksperimentalni koeficient prenosa snovi je vrednost, ki predstavlja integralno vrednost 
lokalnih koeficientov prenosa mase, ki opisujejo proces prenosa mase na specifični lokaciji v 
posodi ob točno določenemu času. Predpostavimo lahko, da bodo povprečno gledano delci 
izpostavljeni kombinacij vseh lokalnih koeficientov prenosa snovi. Glede na to lahko sklepamo, 
da obstaja neka povezava med integralnim koeficientom prenosa snovi in variacijo v hitrosti. 
Za optimalno delovanje mešalnega reaktorja je ključno, da so vsi delci suspendirani v tekočini, 
saj je le na ta način celotna površina izpostavljena tekočini. Poleg tega delci, ki so na dnu 
mešalne posode, ne občutijo celotnega spektra turbulence v mešalni posodi, kar doprinese do 
podcenjenega koeficienta prenosa snovi (6, 30).  
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1.2.1. Določanje koeficienta prenosa snovi 
Eksperimentalno pridobljeni koeficienti prenosa mase so v literaturi pogosto primerni le za 
specifičen sistem, na katerem izvajamo poskuse oz. za podobne sisteme. Na splošno še vedno 
ne obstaja konsenz za določanje koeficienta prenosa mase. Zaradi kompleksnosti toka v 
mešalnih posodah je postala dimenzionalna analiza pogosto uporabljena metoda za določanje 
koeficienta prenosa snovi. Slabosti dimenzionalne analize so, da sta Reynoldsovo število in 
Schmidtovo število, ki nastopata v enačbah, odvisna od geometrijske konfiguracije in lastnosti 
sistema delec-tekočina. Ta odvisnost pomeni, da ima metoda omejeno uporabnost, torej za 
podobne sisteme. Poleg tega so raziskave (32,33) pokazale, da je koeficient prenosa snovi 
odvisen tudi od drugih parametrov, ki jih ne moremo popisati z dimenzionalno analizo – hitrost 
mešanja, difuzivnost, viskoznost, premer delcev, razlike v gostoti. Glede na omenjene slabosti 
dimenzionalne analize so novejše metode koeficient prenosa snovi korelirale s povprečnimi 
lastnostmi turbulence v mešalni posodi. Sherwoodovo število predstavlja razmerje med 
konvektivnim prenosom snovi in prenosom snovi z difuzijo. Najbolj splošna oblika korelacije 
za določanje koeficienta prenosa snovi je oblike: 
𝑆ℎ = 𝐴 + 𝐵𝑅𝑒𝑚𝑆𝑐𝑛 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 3)            𝑆𝑐 =  
𝜈
𝐷𝐴
=  
𝜇𝐿
𝐷𝐴𝜌𝐿
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 4) 
Za oceno Reynoldsovega števila korelacije pridobimo na tri načine: 
1.2.1.1. Uporaba obodne hitrosti mešala 
Metoda izračuna Reynoldsovo število za mešanje s pomočjo obodne hitrosti mešala. Rezultati 
različnih raziskav pogosto pridejo do različnih zaključkov, ki med seboj niso skladni. To je 
posledica vpliva spremenljivk, ki vplivajo na model, vendar v model niso vključene (34).  
1.2.1.2. Uporaba zdrsne hitrosti 
Koeficient prenosa mase je v tem primeru osnovan na zdrsu med tekočo in trdno fazo. Teorijo 
so razvili tudi za delce, ki so prosto suspendirani v turbulentnem toku (35). Zaradi razlik med 
hidrodinamskimi pogoji na različnih lokacijah v mešalni posodi je težko eksperimentalno 
določiti povprečno hitrost tekočine. Herriot (1962) je ocenil minimalen koeficient prenosa snovi 
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v mirni tekočini, kjer na delce prevladujejo gravitacijske sile. Za izračun Reynoldsovega števila 
delcev je uporabil relativno hitrost med delci in tekočino (enačba 5). 
𝑅𝑒𝑝 =  
𝑢𝑟𝑑𝑖𝜌
𝜇
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 5)  
Modeli na osnovi zdrsne hitrosti so prejeli kritike predvsem glede pomanjkanja podatkov za 
uporabo na različnih eksperimentalnih sistemih, zlasti na velikih sistemih. V primerih, kjer je 
razlika gostote med tekočino in delci zanemarljiva, metoda ne deluje zaradi prehodnih efektov, 
ki vplivajo na prenos snovi (35,36). 
1.2.1.3. Kolmogorova teorija izotropne turbulence 
Teorija temelji na dimenzijski analizi in jo pogosto uporabljamo zaradi svoje enostavnosti. V 
mešalnih posodah zaradi mešala nastanejo vrtinci, ki so velikostnega razreda mešalne posode in 
mešala. V kaskadi vrtinci razpadejo na manjše vrtince. Vrtinci postopoma zgubljajo 
usmerjenost, dokler ne dosežejo izotropnosti na majhnih skalah. Fluktuacije hitrosti so 
enakomerne v vse smeri. Lastnosti teh vrtincev so funkcija lokalne hitrosti disipacije energije 
in kinematične viskoznosti. Velikostni red omenjenih vrtincev je podan s spodnjo zvezo (enačba 
6) (37): 
𝜂 =  
𝜐
3
4⁄
𝜀
1
4⁄
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 6)  
Na podlagi Kolmogorove teorije sta Levins in Glastonbury predlagala formulo (enačba 7) (38): 
𝑆ℎ = 2 + 0,47 𝑅𝑒𝑑
0,62𝑆𝑐0,36 (
𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑛𝑎 𝑝𝑜𝑠𝑜𝑑𝑎
𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜
)
0.17
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 7),  
kjer predstavlja Schmidtovo število razmerje med difuzijo vztrajnosti in difuzijo mase (enačba 
8) in Reynoldsovo število lastnosti tokovnega režima v okolici trdnih delcev (enačba 9):  
𝑆𝑐 =  
𝜈
𝐷𝑡𝑜𝑝𝑙𝑗𝑒𝑛𝑒𝑐
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 8)            
    
𝑅𝑒𝑑 =  
𝜌𝜀
1
3𝑑
4
3
𝜇
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 9) 
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1.3. Povečevanje procesov 
Poznavanje hidrodinamskih lastnosti in lastnosti mešanja je pomembno v industriji, saj je pri 
prenosu iz laboratorijske na industrijsko skalo potrebno ohranjanje ključnih lastnosti. 
Povečevanje procesa mešanja ni linearen proces. Izbira mešalne posode je odvisna od opreme, 
ki nam je na voljo v laboratoriju, in od izkušenj, ki jih z dano opremo in procesnimi parametri 
imamo. Za povečevanje procesov ne moremo govoriti o objektivnih in splošnih pravilih. 
Postopek je odvisen od zahtev, ki jih imamo. Za ohranjanje konstantnega prenosa snovi na 
različnih velikostnih razredih je potrebno poznati vpliv parametrov procesa na hitrost prenosa 
snovi (39). Za povečevanje oz. zmanjševanje serij pogosto potrebujemo veliko eksperimentalnih 
podatkov oz. podatkov iz literature, polega tega pa kriteriji pogosto ne dosežejo tistega, kar si 
želimo (8). Za primerjave med sistemi so se skozi zgodovino pojavljala brezdimenzijska števila, 
ki delujejo na principu podobnosti. Poznamo različne tipe podobnosti, imenovane geometrijska 
podobnost, kinematična podobnost in dinamična podobnost. Geometrijska podobnost med 
dvema sistemoma pomeni, da imata sistema enako obliko kljub različni velikost. Kinematična 
podobnost pomeni, da imata sistema geometrično podobnost in podobna razmerja vrednosti 
hitrosti na enakih mestih v reaktorju. Dinamična podobnost pomeni, da sta reaktorja 
kinematično podobna, poleg tega pa so razmerja sil med različnimi točkami v reaktorjih 
podobna (8). Dimenzijska analiza je pogosto uporabljena za pridobitev relevantnih 
brezdimenzijskih števil. Konstantno obodno hitrost mešala pogosto uporabljamo pri mešanju v 
bioreaktorjih, saj imajo strižne sile vpliv na lastnosti celic (40). Uporaba tega pristopa ne ohrani 
enakega hidrodinamskega profila (30). Večina kriterijev povečevanja procesov je osnovana na 
geometrijski podobnosti. Za tekočine s konstantnimi lastnostmi in nizkimi faktorji povečave 
procesov običajno ohranimo konstantno porabo moči na volumen (𝑁1
3𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜 1
2 =
 𝑁2
3𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜 2
2 ). Lahko ohranjamo tudi konstantno obodno hitrost mešala (𝑁1𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜 1 =
 𝑁2𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜 2) oz. podoben režim toka (Re = konst., 𝑁1𝐷1
2 =  𝑁2𝐷2
2); za doseganje konstantnih 
Reynoldsovih vrednosti pri manjših sistemih je torej potrebno hitro naraščanje hitrosti vrtenja 
mešala. To povzroči visoke strižne sile in visoko disipacijo energije, kar pa privede do  drugih 
razlik med sistemoma. Ko poleg mešanja poteka še raztapljanje, je potrebno zadovoljiti še 
dodatnim kriterijem. Med sistemoma mora obstajati podobna enakomernost suspendiranih 
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delcev, lahko ohranjamo čas raztapljanja oz. podobno kot prej enak vnos moči na volumen 
tekočine. Pogosto je cilj ohranitev konstantnega prenosa snovi (41). Pri uporabi RDT se nam za 
kriterije za povečevanje procesov odprejo nove poti. Kljub uporabi simulacij za povečevanje 
serij še vedno potrebujemo določene kriterije, saj identičen profil tekočine med laboratorijsko 
in industrijsko skalo glede na vse parametre ni mogoč. Še vedno so v uporabi določena 
brezdimenzijska števila, ki so se pojavila že pred razvojem RDT. Razmerje med vnosom moči 
na volumen tekočine je bil in je kljub uporabi RDT še vedno en izmed pogosto uporabljenih 
kriterijev za povečevanje serij. RDT nam je v pomoč pri izračunu vnosa moči, ker lahko izračun 
opravimo s podatki, ki smo jih dobili kot rezultat simulacije in ne poskusa (39). V primeru 
mešanja suspenzij vnos moči na volumen tekočine ni odvisen le od geometrije sistema, pač pa 
tudi od lastnosti tekočine, premera, gostote in deleža delcev, kar hitro poveča kompleksnost 
sistema. Iz tega razloga ne obstaja napovedni model, osnovan na vnosu moči za suspenzije, ki 
bi deloval v širokem območju lastnosti tekočin in delcev (42). 
1.4. Računska dinamika tekočin (RTD) 
Razvoju RDT lahko sledimo od začetkov 20. stoletja. Richardson, Courant, Friedrichs in Levy, 
Southwell, Von Neumnann, Lax in Godunov so opisali osnovne izzive v numerični analizi za 
uporabo RDT (43–48). Od začetkov razvoja do sedaj je v uporabo prešlo veliko različnih 
modelov, ki so v uporabi za opis in vrednotenje toka tekočin. Zaradi omejitev so bile simulacije 
omejene na simulacije z grobo mrežo in simulacije stacionarnih stanj oz. v primeru tranzientnih 
pojavov z uporabo dolgih časovnih korakov, ki so nezadovoljivo prikazali značilnosti 
prehodnega tokovnega režima. Metode, ki so jih uporabili za simulacijo, so bile metode z dvema 
enačbama, kar je prineslo v simulacije določene poenostavitve (49,50). Omenjeni izzivi so 
privedli do neujemanja eksperimentalnih podatkov in rezultatov iz simulacij (51). 
Raziskovalcem je iz dneva v dan na voljo več računalniške zmogljivosti, ki omogoča uporabo 
manjših mrež, časovnih korakov in bolj zapletenih metod simulacije turbulentnega toka (52). 
1.4.1. Neposredna numerična simulacija 
Neposredna numerična simulacija (NNS) izračuna celotno tridimenzionalno polje časovno 
odvisnih rešitev Navier-Stokesovih enačb. Kljub temu da je to cilj RDT, je v veliki večini 
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primerov metoda neuporabna. NNS so uporabili na omejenem številu primerov. Kot pri drugih 
uporabah računske dinamike tekočin so izzivi z numerično natančnostjo, stabilnostjo rešitev, 
konvergenco, specifikacijo mejnih pogojev in optimalna poraba računalniške moči parametri, 
ki jih moramo pri simulaciji upoštevati. Za prikaz podrobnosti toka je potrebno izbrati dovolj 
fine mreže, da lahko prikažemo tudi vrtince najmanjših velikostnih razredov. Ti so v tekočini z 
nizko viskoznostjo, kot je voda, lahko v rangu velikosti nekaj 10 µm. Tudi časovni koraki 
morajo biti primerno majhni, da lahko iz simulacije razberemo časovno spreminjanje tokovnega 
profila (53). NNS je najbolj natančna metoda za simulacijo turbulence. V NNS je teoretično 
mogoče razrešiti vse rede velikosti turbulence, vendar je trenutna omejitev še vedno 
računalniška zmogljivost sistemov. Smisel NNS je razrešitev polja hitrosti v tekočini brez 
uporabe modeliranja turbulence, kar pomeni, da moramo numerično rešiti Navier-Stokesove 
enačbe. NNS so že uporabili za simulacijo mešalnih reaktorjev (54,55). Glede na Kolmogorovo 
mikroskalo je razmerje med največjimi in najmanjšimi vrtinci tekočine sorazmerno 𝑅𝑒
3
4 (56). 
Za rešitev vseh velikostnih razredov gibanja tekočine se število potrebnih celic poveča s 
hitrostjo 𝑅𝑒
9
4 (57). Računalniška moč, ki je za to potrebna, je za določene primere na voljo, za 
bolj zapletene primere pa presega zmogljivosti, ki so nam na voljo. Ravno zato je NNS poredko 
uporabljena metoda in je osredotočena predvsem na uporabo na primerih, kjer raziskujemo 
pojav prehoda med laminarnim in turbulentnim tokovnim režimom, vrtinčenje in raziskave za 
natančnejši vpogled v kinematiko in dinamiko vrtincev (58–60). 
1.4.2. Simulacija velikih vrtincev 
Glede na omejeno uporabnost NNS zaradi zahtevane računalniške moči so razvili metodo 
simulacije velikih vrtincev (SVV) kot alternativo, ki zahteva manj računalniške moči v zameno 
za manj natančen opis toka (61). Simulacija numerično izračuna le pojave na večji skali, medtem 
ko je dogajanje pod določeno mejo modelirano. Metoda natančno izračuna le velike vrtince, ki 
imajo velik vpliv na geometrijo in dinamiko toka, medtem ko so si glede na raziskave (56,62) 
manjši vrtinci podobni, izotropni in imajo sorodno strukturo, zato jih pri tej metodi ne 
izračunamo neposredno. Pojavi na manjši skali so dokaj univerzalni in odvisni predvsem od 
viskoznosti. Vplivi najmanjše skale na turbulenco so modelirani (57,62). Velikost vrtincev se 
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zvezno zmanjšuje, zato je objektivna meja nemogoče določljiva. Težko je določiti, kateri 
velikostni redi vrtincev imajo znaten vpliv na obliko toka. Kljub temu metoda glede na izbrano 
filtrirno funkcijo natančno izračuna le doprinose vztrajnosti in energije večjih vrtincev. Funkcija 
ohrani zglajene večje strukture in odstrani manjše fluktuacije. SVV se je izkazala za natančno 
pri opisu kompleksnosti toka v mešalnem reaktorju (52). Kljub vpeljavi omenjenih 
poenostavitev je metoda za večino inženirskih aplikacij še vedno prezahtevna (53), se pa kljub 
temu njena uporaba povečuje (12).  
1.4.3. Modeli Reynoldsovo povprečenih Navier-Stokesovih enačb  
Kot je predstavljeno pri zgornjih metodah, je izračun celotnega niza rešitev zahteven proces 
zaradi matematične kompleksnosti in s tem povezane potrebne računalniške moči. Uporaba v 
industriji pogosto ne potrebuje lastnosti toka, razrešenega na vseh velikostnih razredih. Pogosto 
je za uporabo dovolj poznavanje le lastnosti povprečnega toka in ne vseh vrtincev v sistemu. Z 
zožitvijo našega fokusa na povprečne lastnosti turbulentnega toka lahko znatno zmanjšamo 
število kalkulacij, ki jih potrebujemo za splošen opis toka. Za razliko od SVV in NNS lahko 
uporabljamo bolj grobo mrežo in daljše časovne korake. Za mnoge aplikacije lahko 
predvidevamo, da povprečen tok doseže stacionarno stanje, takrat vektorsko polje hitrosti ni več 
odvisno od časa, pač pa samo prostora. Za uporabo metod je potrebno Navier-Stokesove enačbe 
zapisati v obliki povprečnih vrednosti (enačbe 10) (53).  
𝑢𝑥 =  ?̅?𝑥 +  𝑢
′
𝑥       𝑢𝑦 =  ?̅?𝑦 +  𝑢
′
𝑦       𝑢𝑥 =  ?̅?𝑧 + 𝑢
′
𝑧       𝑝 =  ?̅? + 𝑝
′ (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑒 10)  
Vpeljava zgornjih enačb v transportne enačbe nam poda zvezo za opis povprečnega toka. 
Postopek povprečenja imenujemo Reynoldsovo povprečenje po njegovem odkritelju. Izpeljane 
enačbe vsebujejo več novih spremenljivk, ki presežejo število danih enačb. To v dinamiki 
tekočin imenujemo »problem zaključka« (ang. closure problem). Do tega pojava pride, saj 
povprečni tok ni neodvisen od turbulence, kar privede do Reynoldsovih stresov v enačbi. 
Poznavanje le teh je potrebno za rešitev enačb. Potrebno je ustvariti model turbulence za opis 
Reynoldsovih stresov in oceno povprečnih lastnosti toka. Razvili so več turbulentnih modelov 
za izračun Reynoldsovih stresov. Pogosto modeli uporabljajo Bousinesqov pristop koncepta 
viskoznosti vrtincev Metoda viskoznosti vrtincev uporablja analog dinamične viskoznosti v 
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turbulentnem toku, kjer so Reynoldsovi stresi in diagonalni elementi hitrosti med seboj povezani 
z enačbo 11 (11).  
𝜏 ′̅𝑥𝑦 =  − 𝜌𝑣′𝑦𝑣𝑥′̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ =  −𝜂𝑣𝑟𝑡𝑖𝑛𝑐𝑒𝑣 (
𝜕𝑣𝑥̅̅ ̅
𝜕𝑦
+  
𝜕𝑣𝑥̅̅ ̅
𝜕𝑥
) (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 11),  
kjer 𝜂 predstavlja viskoznost vrtincev. Za razliko od dinamične viskoznosti, viskoznost vrtincev 
ni intrinzična lastnost tekočine, ampak lastnost toka. Ta pristop ni najboljši, vendar se je kljub 
temu izkazal za dokaj uspešnega. Najpogostejši model, imenovan model k-ε, uporablja pristop 
viskoznosti vrtincev, kjer sta k in ε z 𝜂 povezana z enačbo 12 (11). 
𝜂𝑣𝑟𝑡𝑖𝑛𝑐𝑒𝑣 =  𝜌𝐶
𝑘2
𝜀
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 12)  
Model v sistem vnese nove parcialne diferencialne enačbe so za spremenljivke potrebni novi 
robni pogoji, ki jih ponavadi pridobimo iz eksperimentalnih podatkov lastnosti toka (53). 
Standardni model k-ε predvideva ravnotežje med različnimi velikostnimi redi turbulence, torej 
da se turbulentna kinetična energija velikih vrtincev disipira takoj v manjše skale. Ta 
predpostavka za mešalna sisteme ni najboljša, saj se tekom mešanja tvorijo vrtinci različnih 
velikosti, ki se postopoma zmanjšujejo do najmanjših velikostnih razredov. Model k-ε uporablja 
samo eno časovno skalo za karakterizacijo dinamike turbulence, kljub temu da se pojavi 
dogajajo na različnem spektru časovnih intervalov. Zaradi zgoraj omenjenih pojavov se model 
izkaže manj kot idealen v različnih sistemih, sploh če prihaja do močnega ukrivljanja tokovnic 
in velikega nastajanja vrtincev (63). Model uporablja funkcije zidu, saj transportne enačbe niso 
primerne za regijo ob stenah. Tudi variacije modela k-ε so prinesle le majhne spremembe, v 
določenih primerih še je še vedno najbolje odnesel standardni model (64). K predstavlja 
turbulentno kinetično energijo, ki je enaka polovici vsot varianc komponent hitrosti v vseh treh 
koordinatnih smereh, medtem ko ε predstavlja hitrost disipacije turbulentne kinetične energije. 
Za natančnejši turbulentni model ob stenah lahko uporabimo model k-ω, kjer disipacijo 
turbulentne energije nadomestimo s frekvenco turbulentnih vrtincev. Ta metoda je ustrezna za 
obravnavo regij ob stenah in omogoča natančen numeričen izračun v mejnih plasteh. 
Pomanjkljivost modela k-ω je, da se slabše odnese v regijah stran od sten. Obstajajo modeli, ki 
Oblak B., Uporaba računske dinamike tekočin za vrednotenje mešanja v farmacevtskih mešalnih 
posodah, UL FFA 2020 
 
13 | 56 
 
združujejo modela k-ω in k-ε ter se izognejo njunim pomanjkljivostim. Kljub vsem slabostim 
je model k-ε še vedno največkrat uporabljen model za simulacijo tokov v inženirstvu (53). 
1.4.4. Modeliranje mešala 
Dva pogosto uporabljena modela sta model premikajočega referenčnega okvirja (PRO) in model 
z drsljivo mrežo (65,66). Metoda PRO je uporabna za opis stacionarnega stanja mešanja, 
medtem ko je metoda drsljive mreže (DM) uporabna v tranzientnem območju. Pri teh modelih 
je domena rešitve sestavljena iz dveh delov – enega, ki vsebuje vrteče se mešalo, in drugega, ki 
vsebuje preostali del reaktorja. Za model PRO so izračuni v stacionarnem stanju preračunani z 
vrtečim se referenčnim okvirjem v regiji, kjer se nahaja mešalo, in stacionarnim referenčnim 
okvirjem v zunanji regiji; to omogoča eksplicitno modeliranje regije mešala. Za model z drsljivo 
mrežo se regija mešala giblje relativno na zunanjo regijo v diskretnih časovnih korakih. Izračune 
izvedemo z uporabo eksplicitnih in implicitnih metod. Glede na to, da je model z drsljivo mrežo 
časovno odvisna metoda, ki bolje ponazori vrtenje mešala, je zato bolj natančna, a hkrati zahteva 
več računske moči (64). 
1.5. Računska dinamika tekočin v farmaciji 
V farmaciji je metoda RDT uporabna v različnih procesih, kjer uporabljamo tekočine, bodisi 
pline ali kapljevine. Mešanje in raztapljanje sta ključna procesa v farmacevtski industriji (41) 
za proizvodnjo tekočih farmacevtskih oblik in karakterizacijo trdnih farmacevtskih oblik  
(14,67). Metodo so uporabili za napoved hidrodinamskega profila in sil v napravi PhEUR/USP 
za sproščanje (68). Učinkovitost bioreaktorja je odvisna od lokalnih gradientov kemijskih in 
fizikalnih parametrov. Z uporabo fluidne dinamike lahko rast in produktivnost celic v 
bioreaktorju izrazimo kot funkcijo procesnih parametrov. Čas žetve v bioreaktorju pogosto 
določimo empirično, vendar ga lahko optimiziramo, če učinkovitost bioreaktorja natančno 
izrazimo kot funkcijo časa. Kljub večji količini eksperimentalnih podatkov je na voljo premalo 
kvantitativnih povezav med posledicami kemijskega in mehanskega stresa (pH ali disipacija 
energije) na rast celic in njihovo produktivnost. Poleg razgradnje celic povzročijo strižne sile 
spremembe na distribuciji receptorjev na površini, produkciji proteinov, hitrosti sinteze DNA in 
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vplivajo na različne metabolne procese (69,70). Pristop RDT so uporabili tudi za opis procesa 
oblaganja v Wursterjevi komori (71) in vrednotenje aerosolizacije praškov za inhaliranje (72). 
1.5.1. Sistem načrtovane kakovosti  
Sistem načrtovane kakovosti (SNK) je v farmacevtski industriji ključen prijem za kakovostno 
proizvodnjo zdravil. Smernice  narekujejo racionalen razvoj procesov, ki zagotovi kakovostne 
proizvode že z načinom same postavitve in načina proizvodnje in ne le testiranjem in 
analiziranjem produktov (73). SNK je začel pridobivati na pomenu po izidu publikacije s strani 
agencije FDA: Procesno analizna tehnologija – Ogrodje za inovativno farmacevtsko 
proizvodnjo in upravljanje kakovosti (74). Principi so povzeti v vsebinah Mednarodne 
konference o harmonizaciji (ang. International Conference on Harmonization - ICH): ICH Q8 
(75), ICH Q9 (76), ICH Q10 (77), ICH Q11 (78). Veliko publikacij je poskušalo osvetliti pot 
implementacije sistema načrtovane kakovosti in razrešitve različnih izzivov, ki bi v nasprotnem 
primeru oteževali implementacijo (79,80). Metodologija SNK daje poudarek na identifikaciji 
kritičnih procesnih parametrov in omejitvi procesnega prostora za zagotavljanje enakomerne 
kakovosti izdelkov. Sistem načrtovane kakovosti je v smernicah ICH Q8 definiran kot 
»sistematični pristop k razvoju s prej definiranimi cilji in poudarkom na razumevanju produktov 
in procesov«. Proces je osnovan na obvladovanju tveganja kakovosti in raziskavah (75). Ključni 
koraki za implementacijo sistema so identifikacija kritičnih atributov kakovosti, ki so ključnega 
pomena za varnost ali učinkovitost; robustna kontrolna strategija za zagotavljanje 
enakomernega procesa; validacija procesa, ki zagotavlja učinkovitost kontrolne strategije; na 
koncu monitoring za zagotavljanje robustnega procesa v celotnem življenjskem ciklu zdravila. 
S pomočjo RDT lahko izdelamo strategijo za zagotavljanje enakomernega procesa. Vpliv 
različnih dejavnikov na kritične procesne parametre lahko ocenimo s pomočjo RDT-simulacij. 
Na ta način delujemo v skladu z sistemom načrtovane kakovosti, hkrati pa pohitrimo razvoj 
proizvodnega procesa (79–81).   
1.5.1.1. Načrtovanje procesnega prostora 
Koncept procesnega prostora igra ključno vlogo pri implementaciji sistema načrtovane 
kakovosti v farmacevtski industriji. ICH Q8 definira procesni prostor kot »multidimenzionalno  
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kombinacijo in interakcijo med vhodnimi spremenljivkami (lastnostmi materiala) in procesnimi 
parametri, ki so bili potrjeni, da zagotavljajo kakovost.« Izvedba procesa znotraj procesnega 
prostora ni smatrana kot sprememba. Izvedba zunaj procesnega prostora je sprememba in 
zahteva dodatne regulatorne odobritve. Procesni prostor predlaga vlagatelj dovoljenja za promet 
z zdravilom in je podvržen regulatorni obravnavi (75). Proces določanja procesnega prostora 
zahteva izvedbo analize tveganja za identifikacijo parametrov za vrednotenje procesa, uporabe 
modelov pomanjševanja procesov in na koncu analizo in ovrednotenje rezultatov za definiranje 
procesnega prostora. Z univariantno analizo ne moremo izdelati procesnega prostora, za 
izdelavo potrebujemo multivariantno analizo, ki v razmislek vzame glavne spremenljivke, 
hkrati pa interakcije med spremenljivkami in procesnimi parametri. Računska dinamika tekočin 
je ena izmed metod, ki nam je lahko v pomoč pri izdelavi procesnega prostora (81) . 
1.5.1.2. Načrtovanje eksperimentov 
Načrtovanje eksperimentov (NE) je strukturirana in organizirana metodologija za 
eksperimentalno določanje razmerja med odzivi procesa in spremenljivkami procesa (tudi 
faktorji). Eksperimenti so osnovani tako, da vse faktorje sistematično variiramo. Cilj študije je 
lahko določitev optimalnih pogojev delovanja, identifikacija faktorjev, ki imajo velik vpliv na 
odziv, in tistih, ki tega nimajo. S pomočjo načrtovanja eksperimentov lahko navedene postopke 
izvedemo bolj učinkovito kot s tradicionalnim načinom, kjer spreminjamo le vsak faktor 
posebej. Rezultat je statistični model v obliki matematične funkcije, ki napove odziv 
spremenljivke kot funkcijo faktorja. NE in RDT lahko uporabimo skupaj za optimizacijo 
procesa (81). 
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2. Namen dela 
Tekom optimizacije običajno eksperimentalno preverimo vpliv sprememb na proces. Zaradi 
časovnih, tehničnih ali tehnoloških omejitev je včasih to nezaželeno. Vpliv sprememb želimo 
poznati že preden proces eksperimentalno preverimo. Posebno v farmacevtski industriji pa 
pogosto poleg dobrih eksperimentalnih rezultatov želimo procese, za katere že vnaprej vemo, 
da so robustni, kakovostni in učinkoviti. Namen magistrske naloge je ovrednotiti sposobnost 
računske dinamike tekočin, natančneje modela k-ε, za opis hidrodinamskih pogojev v mešalni 
posodi in osnovanje napovednega modela za raztapljanje saharoze kot modelnega topljenca. Vsi 
eksperimenti bodo potekali na laboratorijski opremi. Magistrska naloga je razdeljena na dva 
dela: 
• Prvi del zajema ovrednotenje sposobnosti modela RDT za opis hidrodinamskih pogojev. 
Hidrodinamske pogoje bomo ovrednotili s pomočjo testa sledljivca – raztopine 
natrijevega klorida. Porazdeljevanje sledljivca po mešalni posodi bomo spremljali s 
sondami za merjenje prevodnosti. Preverili bomo vpliv mešala, hitrosti mešanja, pregrad 
in polnitve mešalne posode na natančnost simulacije. 
• Drugi del zajema pripravo in ovrednotenje napovednega modela za raztapljanje 
saharoze. Raztapljanje kristalov saharoze bomo spremljali z infrardeča spektroskopijo s 
Fourierjevo transformacijo. Za pripravo napovednega modela bomo uporabili 
parametre, pridobljene iz računskih simulacij, in zveze za modeliranje procesa 
raztapljanja. Preverili bomo vpliv mešala, hitrosti mešanja in pregrad na zanesljivost 
napovednega modela. 
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3. Materiali in metode 
Lastno delo v magistrski nalogi je sestavljeno iz dveh delov – simulacije in eksperimentalnega 
dela. Oba dela naloge sta naprej razdeljena na test sledljivca, kjer smo ovrednotili 
hidrodinamske pogoje v mešalni posodi, in test raztapljanja, kjer smo izdelali napovedni model 
za raztapljanje saharoze. 
3.1. Simulacija 
3.1.1. Izris geometrije 
Pred začetkom računske dinamike tekočin je potrebno pripraviti geometrijo sistema, v katerem 
izvajamo poskuse. Geometrijski model reaktorja, mešala, pregrad in senzorjev (slika 1) smo 
oblikovali v odprtokodni programski opremi za parametrično modeliranje FreeCAD 0.18 (82). 
Geometrijo vseh delov mešalne posode smo izvozili v formatu .stl, ki smo ga kasneje uporabili 
za pripravo mreže za simulacije toka tekočin. 
  
Slika 1: Modeli RPO (od leve proti desni): mešalo z ravnimi lopaticami, sonda za merjenje 
prevodnosti, mešalna posoda s pregradami in mešalo z nagnjenimi lopaticami; na skrajni desni 
presek mešalne posode in njene dimenzije (višina gladine tekočine je odvisna od polnjenja 
mešalne posode)  
20 mm 
50 mm 
115 mm 
14,5 mm 
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3.1.2. Mreža 
Po uvozu geometrije reaktorja iz programske opreme FreeCAD smo ustvarili mrežo, ki smo jo 
uporabili za numeričen izračun rešitev turbulentnega modela. Izdelavo mreže in nadaljnjo 
simulacijo smo izvedli v programski opremi OpenFOAM v7 (83) s pomočjo vmesnika 
KrkaMix, ki povezuje programski orodji OpenFOAM in FreeCAD. V okolju OpenFOAM smo 
mrežo izdelali postopoma - v korakih, kjer smo mrežo iz grobe, slabo prilagojene spremenili v 
mrežo, ki se dobro prilega naši predhodno pripravljeni geometriji. 
3.1.2.1. Ukaz »BlockMesh« 
Z ukazom BlockMesh smo ustvarili mrežo heksaedrov v obliki kvadra okoli izbrane geometrije. 
Tako ustvarjena mreža se še ne prilega krivinam geometrije, ki smo jo narisali v programu RPO, 
pač pa predstavlja le prvi korak. Mreža ni bila omejena le na področje, v katerem smo izvedli 
simulacijo, temveč se je razprostirala tudi zunaj eksternih meja našega geometrijskega modela. 
V tem koraku so bile vse celice v mreži še kvadri.  
3.1.2.2. Ukaz »SnappyHexMesh« 
Z uporabo ukaza SnappyHexMesh smo poskrbeli za boljše prileganje mreže našemu modelu. V 
prvem koraku smo celice v bližini mej našega modela razdelili na več manjših celic, v drugem 
koraku pa smo celice, katerih vsaj 50-% delež je v izbranem območju, izbrisali. S tem smo dobili 
boljšo, še vedno pa nepopolno prileganje mreže delu modela, v katerem želimo izvajati 
simulacijo. V zadnjem koraku smo mrežo popolnoma prilagodili, tako da smo kote  celic 
premaknili na površino našega modela in ga tako v celoti objeli z mrežo. Na sliki 2 lahko 
opazimo mrežo, ki je objela naš geometrijski model. Opazimo lahko, da je mreža bolj groba v 
notranjosti, kjer so spremembe rešitev Navier-Stokesov enačb manjše in bolj fina ob stenah 
posode, sond in mešala. Opazimo lahko tudi bolj fino mrežo okoli lopatic mešala, kar je 
posledica izbire vrtečega referenčnega okvirja.  
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3.1.3. Robni pogoji 
Izbira robnih pogojev je ključen korak za uspešno simulacijo. Robni pogoj brez zdrsa smo 
uporabili na vseh stenah in površinah sond ter mešala v mešalni posodi. Ta robni pogoj 
predvideva, da sloj tekočine neposredno ob trdnih površinah miruje. Na meji med tekočino in 
atmosfero smo za robni pogoj izbrali prosti zdrs, ki predpostavlja, da med atmosfero in tekočino 
ni strižnih sil oz. da med tekočino in zrakom ni trenja. 
3.1.4. Izbira in reševanje turbulentnega modela 
Glede na prej omenjene lastnosti največkrat omenjenih turbulentnih modelov smo se odločili 
simulacije izvesti s turbulentnim modelom k-ε. Programska koda v okolju OpenFOAM rešuje 
enačbi 13 in 14. Za reševanje enačb smo uporabili ukaz, poimenovan »SimpleFoam«, kar je 
implementacija algoritma imenovanega SIMPLE (84) v programski opremi OpenFOAM. Je 
netranzienten, torej primeren le za razrešitev stacionarnega stanja. To omogoča uporabo daljših 
časovnih korakov. Izračun je potekal v ciklih, kjer smo najprej izračunali hitrostno polje glede 
na izbrano tlačno polje. Algoritem je nato uporabil zakon o ohranitvi mase za prilagoditev 
Slika 2: Primer končne mreže konfiguracije mešalne posode z poševnimi lopaticami brez 
pregrad 
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tlačnega in hitrostnega polja, tako da se je ohranila enakost enačb. Z izbranim modelom smo 
reševali  enačbi 13 in 14 (84): 
Turbulentna kinetična energija (85) 
𝐷
𝐷𝑡
 (𝜌𝑘) =  ∇  ∙ (𝜌𝐷𝑘∇k) + 𝑃 −  𝜌𝜀 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 13)  
Disipacija turbulentne kinetične energije (85) 
𝐷
𝐷𝑡
 (𝜌𝜀) =  ∇ ∙ (𝜌𝐷𝜀∇𝜀) +
𝐶1𝜀
𝑘
(𝑃 +  𝐶3
2
3
 𝑘∇ ∙ 𝑢) − 𝐶2𝜌
𝜀2
𝑘
  (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 14)  
Pred izvedbo modelov smo se morali prepričati, da je naša mreža dovolj natančna, da nam 
simuliran tok omogoča primerjavo med eksperimentalnimi in simuliranimi podatki ter 
evalvacijo toka za uporabo pri simulaciji raztapljanja. Metoda nam je kot rezultate izračunala 
tlačno polje, polje hitrosti, polje turbulentne kinetične energije in polje hitrosti disipacije 
turbulentne kinetične energije za stacionarno stanje mešanja.  
3.1.5. Velikost mreže 
Vpliv velikosti mreže na čas pomešanja smo preverili s simulacijami z variiranjem gostote celic 
v mreži. Število celic v koordinatni smeri X (Nx) smo spreminjali od 10 do 40. Število celic v 
smeri Y je bilo enako kot v smeri X, saj je bila posoda okrogla. Število celic v smeri Z smo 
prilagodili glede na polnitev mešalne posode, tako da so bile osnovne celice mreže kocke. Kot 
lahko opazimo na spodnjem grafu (slika 3) so lokalni časi pomešanja na sondah pri Nx=20 oz. 
Nx=40 v zadostni meri podobni, da smo podatkom lahko zaupali že pri srednji gostoti celic. 
Poleg tega smo napram najgostejši mreži občutno skrajšali čas simulacij. Glede na količino 
tekočine v reaktorju in konfiguracijo mešalne posode se je število celic v mreži nahajalo med 
300.000 in 580.000. 
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Slika 3: Odziv simulirane koncentracije na sondah za različno velikost celic v mreži 
3.1.6. Konvergenca rešitev enačb 
Konvergenco numeričnih rešitev smo potrdili še s pregledom rezidualov čez celoten postopek 
simulacije. Reziduali predstavljajo neravnovesje med vstopom in izstopom gostote toka 
posamezne spremenljivke čez celotno površino posamezne celice v mreži.  Na sliki 4 lahko 
opazimo, da vsi začetni reziduali dosežejo želeno vrednost 10-5. Točno določena meja 
rezidualov za zadovoljive rezultate ne obstaja, saj je le-ta odvisna od potreb, ki jih imamo. 
Vrednost 10-5 smo izbrali kot kompromis med časom simulacij in natančnostjo simulacij.  
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Slika 4: Velikost začetnih rezidualov za k, ε in hitrosti za vsako iteracijo reševanja numeričnih 
enačb 
3.1.6.1. Ukaz »MixingTimeTurb« 
Z ukazom MixingTimeTurb smo na izbrano lokacijo v mešalno posodo vstavili sledljivec. Z 
ukazom smo rešili transportno enačbo za skalar, v našem primeru koncentracijo sledljivca 
(enačba 15) (84). 
𝜕𝑐
𝜕𝑡
+  ∇ ∙ (𝑢𝑐) −  ∇2 (
𝐷c
𝜌
𝑐) =  0 (enačba 15)  
Kot vstopne podatke za reševanje diferencialne enačbe je algoritem vzel predhodno izračunane 
vrednosti hitrosti po celotni mešalni posodi. Algoritem je za vsak časovni korak izračunal 
koncentracijo sledljivca na vsaki točki v posodi. Ko je bila dosežena željena razlika med 
najmanjšo in največjo koncentracijo v posodi, se je algoritem ustavil. Rezultat algoritma je bilo 
koncentracijsko polje v vsaki točki za celoten čas simulacije. 
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3.2. Izdelava napovednega modela 
Napovedni model smo izdelali v programskem jeziku Python3 (86). Algoritem je osnovan na 
metodi, ki so jo uporabili Pohar in sodelavci (30). Porazdelitev delcev smo aproksimirali z 
normalno porazdelitvijo, ki smo jo omejili na območje med 250 in 500 µm in ponovno 
normalizirali. Porazdelitev smo aproksimirali s 100 razredi. 
Slika 5: Porazdelitev velikosti delcev na začetku simulacije. Povprečna vrednost premera delcev 
je 375 µm. 
 
Kinetiko raztapljanja smo predstavili z enačbo 16: 
𝑑𝑛𝑘𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖,𝑖
𝑑𝑡
=  −𝑘𝑟𝑎𝑧𝑡𝑎𝑝𝑙𝑗𝑎𝑛𝑗𝑒𝑆𝑖(𝑐𝑟𝑎𝑣𝑛𝑜𝑡𝑒ž𝑛𝑎 −  𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎,𝑖) (enačba 16)  
  
Proces prenosa snovi za en razred smo opisali z enačbo 17 in za več razredov z enačbo 18. 
𝑑𝑛𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑙𝑗𝑒𝑛,𝑖
𝑑𝑡
= 𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖,𝑖𝑆𝑖(𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎,𝑖 − 𝑐𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑖𝑛𝑎) (enačba 17)  
𝑑𝑛𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑙𝑗𝑒𝑛
𝑑𝑡
= ∑
𝑑𝑛𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑙𝑗𝑒𝑛,𝑖
𝑑𝑡
𝑖=𝑁
𝑖=1
(enačba 18)  
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Iz enačb 16 in 17 smo izrazili 𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎,𝑖 (enačba 19): 
𝑐𝑝𝑜𝑣𝑟š𝑖𝑛𝑎,𝑖 =  
𝑘𝑐𝑐𝑟𝑎𝑧𝑡𝑜𝑝𝑖𝑛𝑎 +  𝑘𝑟𝑎𝑧𝑡𝑎𝑝𝑙𝑗𝑎𝑛𝑗𝑒𝑐𝑟𝑎𝑣𝑛𝑜𝑡𝑒ž𝑛𝑎
𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖 +  𝑘𝑟𝑎𝑧𝑡𝑎𝑝𝑙𝑗𝑎𝑛𝑗𝑒
 (enačba 19)  
Razmerje med konvektivnim prenosom in difuzijo smo predstavili s Sherwoodovim 
brezdimenzijskim številom (enačba 20): 
𝑆ℎ =  
𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖𝑑𝑖
𝐷𝑠𝑎ℎ𝑎𝑟𝑜𝑧𝑎
 (enačba 20)  
V turbulentnem režimu lahko Sherwoodovo število izpostavimo tudi iz ene že prej omenjenih 
korelacij (enačba 21). Schmidtovo število in Reynoldsovo število za delce lahko izpostavimo iz 
enačb 22. 
𝑆ℎ = 2 + 0,47 𝑅𝑒𝑃
0,62𝑆𝑐0,36 (
𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜
𝐿𝑝𝑜𝑠𝑜𝑑𝑎
)
0.17
(enačba 21)      
𝑆𝑐 =  
𝜇
𝐷𝑠𝑎ℎ𝑎𝑟𝑜𝑧𝑎𝜌
      𝑅𝑒𝑝 =  
𝜌𝜀
1
3𝑑𝑖
4
3
𝜇
 (enačbi 22)  
Iz obeh zapisov za Sherwoodovo število (enačba 20 in 21) smo izpostavili koeficient prenosa 
snovi: 
𝑘𝑝𝑟𝑒𝑛𝑜𝑠 𝑠𝑛𝑜𝑣𝑖 =  
(2 + 0,47 𝑅𝑒𝑃
0,62𝑆𝑐0,36 (
𝐿𝑚𝑒š𝑎𝑙𝑜
𝐿𝑝𝑜𝑠𝑜𝑑𝑎
)
0.17
) 𝑑𝑖
𝐷𝑠𝑎ℎ𝑎𝑟𝑜𝑧𝑎
  (enačba 23)
 
Izračunan koeficient prenosa snovi nam je omogočil oceno vrednosti enačbe 19 in posledično 
izračun količine raztopljene snovi iz enačbe 18. Iz spremembe množine raztopljenih delcev smo 
izračunali nov povprečen radij (enačba 24) za vsak razred delcev posebej. Raztopljen delež 
kristalov iz enačbe 18 smo pripisali koncentraciji topljenca v raztopini. 
𝑟𝑖,𝑡+1 = 𝑟𝑖,𝑡 (
𝑛𝑘𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖,𝑡+1
𝑛𝑘𝑟𝑖𝑠𝑡𝑎𝑙𝑖,𝑡
)
1
3
  (enačba 24)  
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Z novo izračunanim polmerom delcev je algoritem izračunal nove površine (enačba 25) in 
prostornine delcev (enačba 26) v posameznih razredih.  
𝑆𝑖,𝑡 =  4𝜋𝑟𝑖
2 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 25)  
𝑉𝑖,𝑡 =  
4
3
𝜋𝑟𝑖
3 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 26)  
Algoritem je kot vstopen podatek za naslednji cikel vzel novo porazdelitev velikosti delcev in 
celoten postopek ponavljal, dokler koncentracija topljenca v raztopini ni dosegla želene 
vrednosti, v našem primeru 95 % koncentracije v ravnotežnem stanju. Preostali vstopni podatki, 
ki smo jih uporabili za izračun enačb 16-23 so predstavljeni v preglednici 1. 
Resnična površina delcev je zaradi nepravilnosti oblik delcev in odstopanja od naše modelne 
porazdelitve drugačna. To razliko smo upoštevali v konstanti raztapljanja in koeficientu prenosa 
snovi, kjer smo v modelu koeficienta pomnožili s faktorjem, ki je upošteval nepravilnosti oblike 
delcev. 
Preglednica 1: Uporabljeni parametri v napovednem modelu 
Fizikalna lastnost Vrednost 
Molekulska masa vode 18,02 
𝑔
𝑚𝑜𝑙
 
Viskoznost vode 0,89 mPas (87) 
Molekulska masa saharoze 342,3 
𝑔
𝑚𝑜𝑙
 
Difuzivnost saharoze v vodi 5,148 ∗ 10−10  
𝑚2
𝑠
  (88) 
Gostota vode 
998,2 
𝑘𝑔
𝑚3
 
Gostota saharoze 
1590 
𝑘𝑔
𝑚3
 
Topnost saharoze v vodi 2100 
𝑘𝑔
𝑚3
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3.3. Eksperimentalno delo 
Eksperimentalno delo je sestavljeno iz dveh medsebojno povezanih podenot. Prvi del vsebuje 
test sledljivca in drugi del mešanje z raztapljanjem.  
3.3.1. Materiali 
Kemikalije in naprave, ki smo jih uporabili za izvajanje poskusov, so navedene v preglednici 2. 
Preglednica 2: Uporabljene kemikalije in naprave za izvedbo eksperimentov 
Kemikalija oz. naprava Naziv 
Natrijev klorid pro analysi Kemika 
Saharoza extra pure MERCK 1kg 
Voda Destilirana voda 
Naprava za merjenje prevodnosti s sondami 
za merjenje prevodnosti 
eDAQ Quad MF isoPod - EPU452 
FTIR 
FTIR Sonda 
Mettler Toledo ReactIR 45 
K6 Dicomp (16 mm) 
Mešalna posoda s pregradami in mešalom s 
poševnimi lopaticami 
Mettler Toledo RC1e LowTemp 
Mešalo z ravnimi lopaticami Lastna izdelava 
 
3.3.2. Test sledljivca 
Pripravili smo 1M raztopino natrijevega klorida (naprej sledljivec), tako da smo natehtano 
količino NaCl raztopili v destilirani vodi. V mešalno posodo smo nalili destilirano vodo in 
počakali, da se vsebina posode ogreje na temperaturo eksperimentov. Konfiguracije mešalne 
posode za eksperimente, za katere smo vrednotili mešanje, so prikazane v preglednici 3. Ko je 
vsebina v posodi dosegla želeno temperaturo, smo vključili mešanje ter počakali, da se je v 
posodi vzpostavilo stacionarno stanje. Z uporabo avtomatske pipete smo po cevki na površino 
tekočine v posodi dodali 0,1 vol% sledljivca. Koncentracijo smo spremljali na dveh točkah z 
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uporabo dveh sond za merjenje prevodnosti, priključenih na napravo za merjenje prevodnosti. 
Tekom injiciranja sledljivca smo bili previdni, da bi bilo med paralelkami čim manj razlik. Za 
zajemanje podatkov smo naredili skripto v programskem jeziku Python3 (86), ki nam je 
omogočila hitrejše zajemanje koncentracije; vsake pol sekunde. Vsak eksperiment smo ponovili 
večkrat. 
Preglednica 3: Konfiguracije posameznih eksperimentov 
Poskus* Mešalo lopatice Pregrade Volumen tekočine (L) Hitrost mešala 
(vrt./min) 
T1 Poševne  Da  1 30, 90, 120, 200 
T2 Poševne Da 1.5 30, 90, 120, 200 
T3** Ravne Ne 1 30, 90, 120 
T4** Ravne Ne 1.5 30, 90, 120 
T5 Poševne Ne 1 30, 90, 120, 200 
T6 Poševne Ne 1.5 30, 90, 120, 200 
T7 Ravne Da 1 30, 90, 120, 200 
T8 Ravne Da 1.5 30, 90, 120, 200 
*Vse poskuse smo izvedli pri temperaturi 25 °C 
**Poskusov T3 in T4 nismo izvedli pri 200 vrt./min zaradi nastanka lijaka 
3.3.3. Določanje časa raztapljanja 
Saharozo smo izbrali kot modelno spojino za raztapljanje. Kristale saharoze smo najprej zmleli 
in presejali, da smo dobili delce v velikostnem redu 250 do 500 µm. 30 g zmlete in presejane 
saharoze smo stresli v mešalno posodo, potem ko se je v posodi ustvarilo stacionarno okolje. 
Tekom raztapljanja smo koncentracijo saharoze v raztopini spremljali s spektrofotometrom 
FTIR. Po vsaki meritvi smo na novo umerili inštrument v zraku. Pridobljene krivulje smo 
normalizirali za pridobitev primerljivih rezultatov. Pogosto se pri pogojih, ki smo jih uporabili 
tekom naših eksperimentov, saharoza ni v celoti suspendirala. Vsi izvedeni poskusi za določanje 
časa raztapljanja so navedeni v preglednici 4. 
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Preglednica 4: Konfiguracije eksperimentov za teste raztapljanja 
Poskus* Mešalo lopatice Pregrade Volumen (L) Hitrost mešala (vrt./min.) 
D1 Poševne Da  1 120, 150, 200 
D2 Poševne Ne 1 120, 150, 200 
D3 Ravne Ne 1 120, 150, 200, 300 
D4 Ravne Da 1 120, 150, 200 
*Vse poskuse smo izvedli pri temperaturi 25 °C 
 
Pri obravnavi eksperimentalnih podatkov smo koncentracijo oz. prevodnost povsod 
normalizirali, če ni specificirano drugače. Začetna prevodnost oz. koncentracija pred dodatkom 
modelne snovi predstavljala vrednost 0 in koncentracija v ravnotežju po popolnem pomešanju 
oz. raztapljanju vrednost 1. Ravnotežno koncentracijo pri testu sledljivca smo določili kot 
koncentracijo, ki je ostala nespremenjena vsaj 10 sekund, medtem ko smo ravnotežno 
koncentracijo pri testih raztapljanja določili kot koncentracijo, pri kateri se je raztopila 
suspendirana saharoza. Normalizirane koncentracije smo izračunali po spodnji formuli (enačba 
27): 
𝑐𝑛𝑜𝑟𝑚𝑎𝑙𝑖𝑧𝑖𝑟𝑎𝑛𝑎 =  
𝑐𝑖  −  𝑐𝑧𝑎č𝑒𝑡𝑛𝑎
𝑐𝑟𝑎𝑣𝑛𝑜𝑡𝑒ž𝑛𝑎 −  𝑐𝑧𝑎č𝑒𝑡𝑛𝑎
 (𝑒𝑛𝑎č𝑏𝑎 27)  
 
Čas pomešanja in čas raztapljanja (𝑡95%) smo definirali kot čas, pri katerem vrednost 
koncentracije na sondah preide v območje 95 % - 105 % ravnotežne koncentracije in ostane v 
tem območju do konca eksperimenta. Ta čas pomešanja predstavlja lokalni čas pomešanja. 
Simulirane koncentracije na sondah smo normalizirali na podoben način, le da je v tem primeru 
𝑐𝑟𝑎𝑣𝑛𝑜𝑡𝑒ž𝑛𝑎 predstavljala povprečno vrednost koncentracije na lokaciji obeh sond v zadnjem 
časovnem koraku in ne ravnotežno koncentracijo. Ta način normalizacije smo izbrali, saj zaradi 
načina simulacije v izbranem časovnem intervalu koncentraciji na omenjenih lokacijah nista 
dosegli popolnega ujemanja, kljub temu pa sta dosegli zelo podobno vrednost, zato s 
povprečenjem ni prišlo do znatne napake. 
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4. Rezultati in razprava  
4.1. Test sledljivca  
Glede na podobne raziskave, v katerih so eksperimentalno določali čas pomešanja, smo tekom 
naših poskusov ugotovili, da prihaja med paralelkami do razlik v izmerjeni prevodnosti. 
Variacije so lahko bile posledica različnih vzrokov, kot so volumen sledljivca, lastnosti toka v 
mešalni posodi ali načina dodajanja sledljiva (89). Preverili smo vpliv količine sledljivca na 
odziv sond za merjenje prevodnosti. Kot lahko opazimo na spodnjih grafih (slika 6) s 
povišanjem deleža sledljivca iz 0,05 % na 0,1 % dosežemo 𝑡95%, ki je bolj podoben tistemu pri 
0,3 % sledljivca.   
 
Slika 6: Odziv na posamezni sondi naprave za merjenje prevodnosti ob dodatku različnih 
volumskih deležev sledljivca 
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Slika 7: Simulacija odziva na sondah ob dodatku različnih volumskih deležev sledljivca – 0,05 
%, 0,10 % in 0,30 % 
Odziv na sondah smo simulirali tudi s pomočjo računske dinamike tekočin. Simuliran odziv na 
sondah med najmanjšima deležema sledljivca je bil zanemarljiv. Izrazitejše spremembe smo 
lahko opazili šele pri simulaciji največje količine sledljivca. Glede na zbrane podatke smo se 
odločili za delež sledljivca 0,1 %, saj z večanjem deleža ne pridobimo znatno na znižanju vari-
acije med paralelkami, hkrati pa tekom injiciranja manj vplivamo na tok v mešalni posodi. 
4.1.1. Čas pomešanja 
Pričakovano obstaja trend padanja časa pomešanja z naraščanjem hitrosti vrtenja mešal (sliki 8 
in 9). Največja sprememba v času pomešanja je bila opazna med 30 vrt./min in 90 vrt./min, 
medtem ko so nadaljnje spremembe absolutno gledano manjše, v določenih primerih celo 
zanemarljive. V primeru mešanja pri 30 vrt./min smo lahko opazili večje absolutne razlike med 
samimi eksperimenti, kar je na grafu razvidno iz višjega standardnega odklona. Tudi razlike 
med normaliziranimi koncentracijami na sondah v primeru poskusov in simulacij se absolutno 
gledano bolj razlikujejo v primeru počasnejšega mešanja (slika 9). Kot je že večkrat omenjeno 
v literaturi, globalni časi pomešanja niso enaki lokalnim časom pomešanja. Zaradi omejitev 
eksperimentalne metode teh ugotovitev nismo potrdili eksperimentalno, kljub temu pa smo 
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lahko opazili diskrepanco na primeru simulacij, kjer je globalni čas pomešanja daljši kot pa 
lokalni časi pomešanja na sondah (sliki 8 in 9). V primerih, kjer ni podatkov za čas pomešanja 
pri 200 vrt./min so se pojavili tekom poskusa večji vrtinci, ki so v mešalni posodi premikali 
sonde za merjenje prevodnosti, hkrati pa je tekočina zaradi radialnih pospeškov na sredini 
mešalne posode tvorila lijak, ki je spremenil obliko površine tekočine v mešalni posodi. Oba 
efekta imata vpliv na zanesljivost rezultatov - tako na ponovljivost eksperimentalnih rezultatov 
kot tudi na zanesljivost simulacije. Iz zbranih podatkov nismo mogli  trditi, da uporabljena 
metoda vedno preceni oz. podceni čase pomešanja, saj so se le ti glede na različne poskuse 
razlikovali (slika 9). 
 
Slika 8: Simulirani globalni časi pomešanja za različne konfiguracije mešalne posode in različne 
hitrosti pomešanja 
Na splošno so bili časi pomešanja v primerih kombinacije pregrad in mešala z nagnjenimi 
lopaticami daljši kot brez uporabe pregrad. Čas pomešanja pri uporabi pregrad je bil daljši pri 
mešalu s poševnimi lopaticami kot mešalu z ravnimi lopaticami. Smotrnosti pregrad v primeru 
uporabe mešala brez lopatic za proces mešanja nismo mogli potrditi. V primeru polnitve 
mešalne posode z 1 L tekočine je bil čas pomešanja v primeru neuporabe pregrad daljši, medtem 
ko je pri polnitvi 1,5 L do opaznejše razlike prišlo le pri hitrosti mešanja 30 vrt./min, drugje so 
bili časi pomešanja zelo podobni. Primerjava med mešaloma  brez uporabe pregrad, ima pri 
Oblak B., Uporaba računske dinamike tekočin za vrednotenje mešanja v farmacevtskih mešalnih 
posodah, UL FFA 2020 
 
32 | 56 
 
različnih polnitvah različne zaključke. Pri polnitvi 1,5 L je bil čas mešanja daljši pri uporabi 
mešala z nagnjenimi lopaticami napram mešalu z ravnimi lopaticami, medtem ko je bil 
zaključek ravno obraten pri polnitvi 1 L. Krajši časi pomešanja brez uporabe pregrad so 
nepričakovani, saj so rezultati drugih raziskav pokazali, da pregrade skrajšajo čas pomešanja 
(slika 9) (90).  
 
Slika 9: Primerjava med eksperimentalno določenimi časi pomešanja in simuliranimi časi 
pomešanja na obeh sondah. 
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Na sliki 10 lahko opazimo razlike v profilu povprečne hitrosti v smeri Z za dva poskusa T3 in 
T7. Opazimo lahko, da se je ob uporabi pregrad na površini tvoril hitrostni profil, kjer je prišlo 
do občutnejših variacij v hitrosti med sosednjimi območji. Opazimo lahko, da že z manjšimi 
variacijami v načinu injiciranja spremenimo pogoje, v katerih se bo sledljivec znašel po prehodu 
v mešalno posodo. Kljub podatkom iz simulacije pa je vpliv, ki so ga imele variacije med inji-
ciranjem, težko ovrednotiti iz eksperimentalnih podatkov, saj se variacije v eksperimentalno 
določenih meritvah pojavljajo tako pri uporabi pregrad, kot tudi brez uporabe pregrad, kar na-
kazuje, da na variacije vplivajo v večji meri še drugi že omenjeni pojavi. 
 
Slika 10: Povprečna hitrost v smeri Z na površini tekočine in na pravokotnem prerezu mešalne 
posode. Zgoraj: poskus T3 Spodaj: poskus T7 
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Konfiguracija T6 je imela glede na primerjavo odziva na sondah med simulacijo in poskusom 
najmanjšo razliko. Za podrobnejši vpogled pa si je potrebno pogledati primerjavo med simuli-
ranim in eksperimentalno določenim odzivom skozi celoten eksperiment. Na levi strani slike 11 
lahko opazimo, da graf, ki predstavlja sondo 1 popolnoma zgreši dogajanje v mešalni posodi v 
prvih 10 sekundah, saj simulacija predvidi hitro in visoko povišanje koncentracije. Simulacija 
torej izračuna, da sledljivec na začetku v veliki meri še nerazredčen doseže sondo. To se tekom 
eksperimentov ni zgodilo. Razlogov za ta pojav je lahko več. Pomembno je še enkrat omeniti, 
da smo tekom poskusov sledljivec dodajali na površino tekočine v mešalni posodi, medtem ko 
je bil sledljivec pri simulaciji ob dosegu stacionarnega stanja mešanja takoj prisoten v notranjo-
sti tekočine. Tekom dodajanja sledljivca je zaradi hitrosti, ki jo je ta imel ob izhodu iz avtomat-
ske pipete, lahko prešel globje v tekočino v posodi, kot smo to predvidevali s simulacijo. Re-
zultati so se po prvih desetih sekundah ujemali mnogo bolje, simulacija je dobro predvidela 
drugi maksimum, tako čas, kot tudi vrednost (slika 11). Simulacija za normalizirano koncentra-
cijo na sondi 2 je bolje sovpadala s poskusi kot rezultati na prvi sondi. Hitrost povišanja norma-
lizirane koncentracije je sovpadala s poskusi, podobno tudi višina maksimuma. Druga sonda se 
je nahajala dlje od točke injiciranja, zato je bil vpliv variacije injeciranja sledljivca na odziv 
manjši, kot je bilo to opazno pri prvi sondi. To je najbrž razlog, zakaj je v tem primeru simulacija 
na sondi 2 bolje predvidela resnično dogajanje. 
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Slika 11: Odziv sond za merjenje prevodnosti za poskus T6 pri 30 vrt./min. 
Podobno primerjavo lahko opravimo tudi pri preostalih hitrostih mešanja za omenjen primer – 
T6 (slika 12). Simulacija na sondi 1 je vedno izračunala neresničen hiter dvig koncentracije na 
začetku, medtem ko obliki simulirane in eksperimentalno določene koncentracije na sondi 2 v 
vseh primerih bolje sovpadajo. 
 
Slika 12: Odziv sond za merjenje prevodnosti za poskus T6 pri 90 vrt./min. 
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Usklajenost med simuliranimi in eksperimentalno določenimi rezultati je bila torej odvisna od 
same konfiguracije posode, kot tudi od parametrov, pri katerih smo mešanje izvajali – pred-
vsem od hitrosti mešanja. Večje razlike med časi pomešanja so se pojavile pri eksperimentu 
T4 (slika 13), kljub temu pa se je oblika odziva z eksperimentalnimi podatki dobro ujemala. 
 
Slika 13: Odziv na sondah za merjenje prevodnosti za poskus T4 pri 30 vrt./min. 
Simulacija je predvidela dva maksimuma na obeh sondah. Kljub različni vrednosti maksimalne 
koncentracije smo lahko opazili, da je povprečno čas, pri katerem pride do maksimuma, sovpa-
dal s prvim maksimumom simulirane koncentracije. Simulacija je predvidela še drugo povišanje 
koncentracije, čeprav v tem primeru napram eksperimentalnim podatkom z zakasnitvijo in po-
dobno z nižjo absolutno vrednostjo.  
Največje odstopanje smo opazili pri poskusu T8 (slika 14). Zaznali smo tudi najvišjo standardno 
deviacijo eksperimentalno določenih lokalnih časov pomešanja. Primerjava med poskusi in si-
mulacijo nam je pokazala, da je koncentracijski profil na sondah popolnoma drugačen. Ta odziv 
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nam je pokazal, zakaj je RDT v večini primerov lahko le v pomoč. Brez eksperimentalnega dela 
bi zaupali simuliranim rezultatom, ki ne predstavljajo  resničnega stanja v vseh primerih. 
 
Slika 14: Odziv na sondah za merjenje prevodnosti za poskus T8 pri 30 vrt./min. 
4.1.2. Strižne hitrosti in povprečne hitrosti 
Bolj podroben vpogled v dinamiko toka v mešalni posodi smo pridobili iz podatkov o strižni 
hitrosti. Izbrali smo 200 tokovnic, ki predstavljajo tok tekočine po posodi. Po vseh tokovnicah 
smo integrirali hitrost in hitrost povprečili ter variabilnost ocenili s standardno deviacijo za 
celotno območje, v katerem smo izvajali poskuse. Na sliki 15 lahko opazimo razlike v toku, ki 
jih povzročijo pregrade. Brez pregrad je tok radialno krožil, medtem ko so pregrade tok razbile 
in povzročile bolj kaotično gibanje tekočine. 
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Slika 15: Prikaz 200 naključnih tokovnic za primera poskusov T2 (desno) in T6 (levo). Opazimo 
znaten vpliv pregrad na obliko tokovnic 
Opazili smo razlike med hitrostmi in standardnimi odkloni pri poskusih, kjer smo uporabljali 
pregrade, in tistimi, kjer pregrad ni bilo (slika 16). Povprečna hitrost je bila nižja pri poskusih s 
pregradami, medtem ko je bila standardna deviacija v tem primeru približno dvakrat višja. 
Pregrade so povzročile bolj kaotično gibanje toka, kar je vplivalo na večje razlike v hitrosti 
tekočine in posledično na višjo standardno deviacijo. Podobno smo lahko opazili tudi pri 
porazdelitvi strižnih hitrosti. Pri uporabi pregrad je bila porazdelitev strižnih hitrosti bolj 
razpršena, kar nakazuje na hitrejše spremembe v hitrostih. Povprečne hitrosti pri polnitvi 1,5 L 
so bile malo nižje glede na polnitve 1 L, medtem ko so bili standardni odkloni povprečnih 
hitrosti višji. To je bila posledica nehomogenosti porazdelitve hitrosti v mešalni posodi, ki je še 
bolj izrazita zaradi majhnega premera mešal. 
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Slika 16: Povprečna hitrost na naključnih tokovnicah in standardni odklon (levo),  porazdelitev 
strižne hitrosti (desno) za primer T6 (zgoraj) in T2 (spodaj) 
Primerjava strižnih hitrosti med mešaloma ni pokazala velikih razlik (slika 16). Pri nizkih 
obratih je bila razlika med porazdelitvijo strižnih hitrosti pri polnitvi mešalnih posod 1 L in 1,5 
L zelo podobna. Z naraščanjem hitrosti vrtenja pa je delež višjih vrednosti strižne hitrosti 
pospešeno naraščal pri manjši polnitvi. To je bila posledica striga, ki je nastal v neposredni 
okolici mešala. Tekočina v preostalem delu posode je bila kljub hitremu vrtenju mešala še vedno 
počasnejša. Graf povprečne hitrosti in standardnega odklona v odvisnosti od hitrosti vrtenja 
mešala nam je ponudil unikatne informacije o hidrodinamskih pogojih v mešalni posodi. Če 
imata dve mešalni posodi podobna grafa povprečne hitrosti in standardnega odklona lahko 
sklepamo da je mešanje v obeh posodah podobno. 
  
Obrati mešala (vrt./min) 
Obrati mešala (vrt./min) 
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4.1.3. Turbulentna kinetična energija in disipacija turbulentne kinetične energije 
Kot smo omenili že tekom opisa turbulentnega modela k-ε, je simulacija osnovana na dveh 
enačbah – k in ε. Opazili smo, da je bila porazdelitev hitrosti disipacije turbulentne kinetične 
energije po reaktorju zelo nehomogena in se je v veliki meri disipirala tik ob mešalu. Pri uporabi 
pregrad je prišlo do sekundarnega povečanja ob pregradah v višini lopatic mešala. Tudi pri 
porazdelitvi turbulentne kinetične energije po reaktorju smo opazili nehomogenost porazdelitve. 
V primeru uporabe pregrad je prišlo do večje nehomogenosti, saj se je velik delež kinetične 
energije skoncentriral v spodnji polovici reaktorja. Za razliko smo opazili, da se je porazdelitev 
disipacije energije zaradi uporabe pregrad spremenila le v manjši meri (slika 18). Iz grafa 
turbulentne kinetične energije po tokovnicah (slika 17) lahko opazimo, tudi razliko v dolžini 
tokovnic, ki so v veliki večini primerov daljše v primeru uporabe posode brez pregrad, kjer 
tekočina kroži tangencialno, medtem ko pregrade tok razbijejo, kar vpliva na dolžino prikazanih 
tokovnic. 
 
Slika 17: Turbulentna kinetična energija po tokovnicah (levo poskus T3, desno poskus T7) 
  
Oblak B., Uporaba računske dinamike tekočin za vrednotenje mešanja v farmacevtskih mešalnih 
posodah, UL FFA 2020 
 
41 | 56 
 
Turbulentna kinetična energija nam je prikazala variacije hitrosti glede na povprečen tok na 
posameznih točkah v posodi. Pregrade so zaradi razbijanja toka povzročile večje spremembe v 
variacijah hitrosti, hkrati pa so tem absolutno gledano zmanjšale povprečno hitrost v mešalni 
posodi (sliki 15 in 16). Počasnejša tekočina je imela nižji potencial  in okoli povprečnega toka 
ni variirala v enaki meri kot v spodnjem delu posode, kjer je bila tekočina hitrejša. Podobne so 
tudi razlike med polnitvama 1 L in 1,5 L. Turbulentna kinetična energija je bila v primeru 
polnitve 1,5 L nižja, saj je mešalo vneslo približno enako količino energije v sistem, vendar je 
bila zaradi večje količine tekočine le-ta porazdeljena na večjo maso snovi. 
 
Slika 18: Turbulentna kinetična energija in disipacija turbulentne energije za poskusa T3 
(zgoraj) in T7 (spodaj) 
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4.1.4. Vnos moči 
V vseh primerih smo opazili, da vnos moči narašča in ustreza prilagoditveni funkciji s tretjo 
potenco (slika 19). Glede na rezultate simulacij je bila v našem primeru poraba moči pri enaki 
hitrosti mešanja večja v primeru uporabe mešala z ravnimi lopaticami v primerjavi z mešalom 
s poševnimi lopaticami. Podobno smo opazili pri uporabi pregrad, kjer je prišlo do povišanja 
porabe moči za vrtenje mešala. Glede na podatke iz testa sledljivca smo opazili, da je mešanje 
trajalo dlje časa pri uporabi pregrad, zato v našem primeru uporaba pregrad ni bila smiselna, saj 
smo poleg daljšega časa mešanja za obratovanje sistema porabili več energije. Rezultati so v 
skladu s preostalimi raziskavami, ki pravijo, da je za enako hitrost mešanja potreben večji vnos 
energije pri uporabi pregrad (91). Večji skok smo opazili v primeru uporabe pregrad v sistemih 
z mešalom z ravnimi lopaticami, kar je v skladu s podatki iz literature (92). Vnos moči v sistem 
je bil pričakovano višji v primerih, kjer je bila polnitev 1 L napram primerom, kjer je bila 
polnitev 1,5 L. V obeh primerih je bila hitrost vrtenja konstantna, zato je vnos moči med primeri 
dokaj konstanten, razlika se je pojavila zaradi 50-% povečanja volumna v primeru večje 
polnitve. 
Obrati mešala (vrt./min) Obrati mešala (vrt./min) 
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4.2. Raztapljanje 
Tekom raztapljanja smo na spodnjem delu mešalne posode opazili posedanje delcev saharoze. 
Posedanje je bilo odvisno od hitrosti mešanja in konfiguracije mešalne posode. Iz grafa na sliki 
20 je razvidno, da do posedanja ni prišlo v primeru poskusa D3, ko je bila hitrost mešanja višja 
od 200 vrt./min. Pri vseh ostalih poskusih je prišlo do posedanja določenega dela kristalov 
saharoze. Pri poskusih, kjer je prišlo do posedanja, smo proces raztapljanja razdelili na dva dela. 
Prvi del predstavlja čas, do katerega se je raztapljala še suspendirana saharoza, medtem ko drugi 
del predstavlja preostali čas, torej od posedanja do konca meritve. Sorodne raziskave so 
pokazale, da prisotnost pregrad pozitivno vpliva na stopnjo trdne faze, ki se suspendira v 
reaktorju (93). Ta ugotovitev se z našo ugotovitvijo ne sklada. Vzrok za to je lahko drugačna 
konfiguracija in oblika reaktorja oz. drug tip in postavitev opreme v reaktorju.  
 
Slika 20: Raztapljanje saharoze pri različnih konfiguracijah mešalne posode in različnih 
hitrostih mešanja 
Slika 19: Vnos moči za različne hitrosti mešanja. Zgoraj: poskusa T5 (levo) in T3 (desno); 
spodaj: poskusa T1 (levo) in T7 (desno) (94) 
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Vrednost koncentracije tik ob času posedanja smo na novo normirali in tako dobili podatke, ki 
jih lahko primerjamo med seboj. Pri vseh poskusih smo uporabili koeficient prestopa snovi, 
pridobljen iz poskusa D3 300. Glede na prenos snovi in zgoraj opisane modele za raztapljanje 
smo naredili napovedni model za raztapljanje. Čas, pridobljen iz napovednega modela, smo 
primerjali z eksperimentalnimi podatki. Napovedni model je dobro opisal raztapljanje, določena 
odstopanja v obliki krivulj so posledica počasnega zajemanja podatkov in variacije v zajemanju 
podatkov s strani FTIR-sonde. Kljub dobremu opisu pa so razlike med najdaljšimi in najkrajšimi 
časi disolucije le nekaj sekund, zato velika odstopanja niso bila pričakovana.  
Pri hitrostih mešanja, ki smo jih uporabljali v poskusih raztapljanja, so se lokalne in globalne 
koncentracije ter minimalne in maksimalne koncentracije topljenca zaradi močnega 
turbulentnega gibanja hitro izenačile. Ta efekt opisuje zelo podobne čase raztapljanja za različne 
hitrosti vrtenja. Že najmanjše preiskovane hitrosti mešanja so zadostovale za čase raztapljanja, 
ki so podobni najvišji hitrosti raztapljanja. Glavna omejitev se je pokazala pri količini saharoze, 
ki se je posedla na dno reaktorja. 
Na sliki 20 lahko vidimo, da je mešalo brez naklona lopatic ter brez uporabe pregrad 
najučinkoviteje suspendiralo saharozo. Najslabše se je izkazalo mešalo z lopaticami z naklonom 
in z uporabo pregrad. Že iz tokovnic na sliki 15 in povprečnih ter strižnih hitrosti na sliki 16 
lahko opazimo razlog, zakaj je uporaba pregrad znižala delež suspendirane saharoze. Tokovnice 
v reaktorju z mešalom brez lopatic so obrnjene radialno z rahlim gibanjem v smer Z, povprečno 
je njihova hitrost višja. Tokovnice v primeru uporabe mešala s pregradami  so kaotične, visoko 
hitrost imajo v regiji mešala, a se hitrost z oddaljevanjem od te regije hitro zmanjšuje.  
Opazili smo , da obstaja trend padanja časa raztapljanja z naraščanjem hitrosti. Kljub temu smo 
pri trendu opazili občasna odstopanja. Odstopanja so posledice izbranega modela za napoved 
raztapljanja in izvedbe poskusov. Zaradi daljšega zajemanja podatkov na sondi FTIR smo 
podatke filtrirali s filtrom Savitsky-Golay, kar je zgladilo krivulje eksperimentalnih podatkov 
in tako omogočilo določitev eksperimentalih časov raztapljanja. Z metodo smo v sistem vnesli 
določen del negotovosti, saj smo rezultate interpolirali. Glede na ozko območje časov 
pomešanja lahko torej že manjše negotovosti vplivajo na trend.  
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Preostali del napake se je pojavil zaradi izbrane napovedne metode in nehomogene porazdelitve 
turbulence (slika 17). Uporabili smo le povprečno vrednost ε, glede na katero smo ocenili 
koeficient prenosa snovi (slika 21). Tudi sama porazdelitev delcev in oblika delcev ni bila 
popolnoma homogena, kar je vplivalo na koeficient prenosa snovi. Glede na izsledke drugih 
raziskav je za dobre rezultate in natančen model potrebno uporabiti lokalne lastnosti turbulence, 
kar pa v tem poenostavljenem modelu ni bilo možno. Kljub temu smo lahko opazili, da je 
napovedni model dobro ocenil čas raztapljanja (slika 21).  
Preglednica 5: Primerjava simuliranih in eksperimentalno določenih časov raztapljanja in 
hitrosti disipacije turbulentne kinetične energije 
Primer ε (
𝑚2
𝑠3
) Čas raztapljanja  
Simulacija (s) 
Čas raztapljanja 
Eksperiment (s) 
D4 120 vrt./min 0,0238 20,00 21,15 
D1 120 vrt./min 0,0124 20,30 20,56 
D3 120 vrt./min. 0,0107 20,40 20,90 
D2 120 vrt./min. 0,00868 20,50 20,84 
D4 150 vrt./min. 0,0452 19,70 19,89 
D1 150 vrt./min 0,0275 19,90 19.84 
D3 150 vrt./min 0,0262 19,90 20,99 
D2 150 vrt./min 0,0157 20,20 20,56 
D4 200 vrt./min 0,101 19,40 19,79 
D1 200 vrt./min 0,0751 19,50 19,79 
D3 200 vrt./min 0,0433 19,70 19,86 
D2 200 vrt./min 0,0334 19,80 19,43 
D3 300 vrt./min 0,139 19,30 19,50 
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Najmanjša razlika med eksperimentalnimi rezultati in simulacijo smo opazili v primeru uporabe 
konfiguracije mešalne posode s pregradami in mešalom z naklonom. Najslabše ujemanje 
eksperimentalno določenega časa raztapljanja in simulacije pa smo opazili pri primerih, kjer 
smo uporabljali ravne lopatice. Glede na zanemarljive razlike v času raztapljanja z ali brez 
uporabe pregrad je v našem primeru uporaba pregrad negativno vplivala na ekonomičnost 
procesa, saj je znatno povečala potreben vnos energije.  
 
  
 
 
Slika 21: Profil raztapljanja. Levo poskus D3 150 vrt./min in desno poskus D2 150 vrt./min. 
Opazimo lahko, da je v obeh primerih krivulja zelo podobna. Zaradi frekvence zajemanja FTIR 
spektrofotometra napake izgledajo večje, kot če bi naprava zajemala podatke bolj pogosto.  
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 Slika 22: Koeficienti prenosa snovi za različne konfiguracije mešalne posode in hitrosti mešanja 
Glede na podatke iz simulacije (preglednica 5) smo v večini primerov opazili hitrejši prenos 
snovi v primeru uporabe pregrad ne glede na obliko mešala. Iz eksperimentalnih podatkov pa 
smo to trditev težko potrdili ali izpodbili. Potrdimo lahko, le da kljub podobnih časom 
raztapljanja pregrade negativno vplivajo na ekonomičnost in delež posedanja saharoze. Sami 
rezultati sledijo neposredno iz koeficienta prenosa snovi, zato smo lahko relativne hitrosti 
raztapljanja ekstrapolirali že iz teh podatkov (preglednica 5 in slika 22). Vrednosti povprečnega 
toka so s simulacijami dobro zajete, medtem ko turbulentne lastnosti zaradi svoje spremenljive 
narave težje natančno popišemo. Nehomogenost disipacije energije je še en vidik, ki lahko 
pojasni razlike med simulacijami in poskusi. Normalizacija koncentracije na vrednost ob času, 
ko se je raztopila suspendirana saharoza, je vplivala na razlike med simulacijami in poskusi. 
Kljub temu, da smo opravili normalizacijo, se je posedena saharoza še vedno počasi raztapljala 
v tekočino v mešalni posodi. Naša metoda, v kateri smo kot vhodni podatek izbrali povprečno 
disipacijo energije iz tokovnic, je predpostavila, da se bodo delci gibali po tokovnicah in bodo 
izpostavljeni različnim vrednostim ε, katerih povprečje pa smo zajeli z našo vhodno 
spremenljivko. Saharoza na dnu posode je bila izpostavljena toku z nižjimi vrednostmi 
turbulence skozi celoten čas poskusa. Ocenjen koeficient prenosa snovi je torej na koncu 
odstopal delno tudi zaradi raztapljanja posedene saharoze, ki smo jo pri normalizaciji 
zanemarili. Raziskave so pokazale tudi povezavo med koncentracijo suspendirane trdne faze v 
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tekočini in koeficientom prenosa snovi (93). Tudi ta efekt ima lahko omejen vpliv na koeficient 
prenosa snovi, ki pa ga v našem modelu nismo upoštevali. Za validacijo modela za uporabo pri 
povečevanju oz. pomanjševanju serij bi bilo potrebno poskuse izvesti še v večjih oz. manjših 
mešalnih posodah.  
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5. Sklep 
Z implementacijo metod, kot so oblikovanje procesnega prostora, sistem z vgrajeno kakovostjo 
in druge, se je pojavila potreba po metodah, ki bodo omogočale zagotavljanje predpisanih 
smernic v farmacevtski industriji. Računska dinamika tekočin je ena izmed metod, katerih 
industrijska uporabnost se je v zadnjih letih s prihodom sposobnejših računalnikov izredno 
povečala. V magistrski nalogi smo ovrednotili in primerjali rezultate simulacij in poskusov: 
hidrodinamski profil v mešalni posodi, čas pomešanja s testom sledljivca in čase raztapljanja za 
modelni topljenec saharozo. Ugotovili smo, da so rezultati simulacij za čas raztapljanja v 
mešalni posodi na laboratorijskem nivoju podobni eksperimentalno določenim časom 
raztapljanja. V primerjavi z drugimi raziskavami, ki so zaključile, da pregrade pozitivno 
vplivajo na hitrost raztapljanja in delež suspendirane trdne faze, smo ugotovili, da temu v našem 
primeru ni tako. Iz zbranih podatkov težko zagotovo potrdimo razlog za ta pojav, je pa iz tega 
razvidno že večkrat omenjeno nepopolno poznavanje mešanja. Izbran model za računsko 
dinamiko tekočin nam je glede na rezultate lahko v pomoč pri načrtovanju procesov in 
optimizaciji procesov, vendar ni nadomestek eksperimentalnega dela. Lastnostim povprečnega 
toka lahko bolj zaupamo kot specifičnim vrednostim turbulence v vsaki točki.  Ugotovili smo, 
da korelacije iz literature lahko v zadostni meri opišejo proces raztapljanja, vendar je njihova 
uporaba pogosto ustrezna le za specifične primere, zato je treba veljavnost metode ponovno 
preveriti še eksperimentalno. Za validacijo našega modela in njegovo uporabnost v povečevanju 
procesov bi bilo potrebno model eksperimentalno preizkusiti še na večjih mešalnih posodah in 
drugih modelnih snoveh.   
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